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Le propylène est un des composés les plus importants dans l’industrie pétrochimique et est 
principalement produit à partir des dérives du pétrole brut par des réactions de craquage. Les 
réactions de craquage présentent divers inconvénients comme une forte consommation 
énergétique, une production élevée de dioxyde de carbone et une faible sélectivité en oléfines. 
L’objectif de la majorité des recherches effectuées pour la production de propylène est de 
développer de nouveaux procédés utilisant comme matière première une source renouvelable de 
carbone telle que la biomasse. L’utilisation de méthanol produit à partir de matières résiduelles 
non recyclables au lieu du pétrole pour la production du propylène, représente une opportunité 
pour la valorisation des déchets. Le méthanol produit à partir du procédé d’Enerkem, est ensuite 
déshydraté catalytiquement et sélectivement pour produire du diméthyléther (DME). Dans ce 
travail, la synthèse du propylène a été effectuée à partir d’un mélange réactionnel de 
méthanol/DME/eau dans les conditions opératoires (température, pression) proche des procédés 
similaires, utilisant la zéolithe ZSM-5 et la MCM-41 comme catalyseurs.  
 
Cette étude a débuté par l’identification des conditions optimales pour la synthèse du propylène en 
utilisant la zéolithe H-ZSM-5 extrudée avec un rapport Si/Al de 560 comme catalyseur. 
L’identification des conditions optimales a été effectuée en utilisant un logiciel de plan 
d’expérience : Minitab. À partir du plan d’expérience, il a été possible d’étudier les effets de la 
température, de la vitesse spatiale horaire en poids (WHSV, Weight Hourly Space Velocity) et aussi 
l’influence de la composition du mélange réactionnel. La deuxième partie est dédiée à une étude 
plus approfondie de l’influence de la teneur en eau dans le mélange réactionnel et de l’acidité de la 
ZSM-5. L’influence de l’acidité de la ZSM-5 a été effectuée en faisant varier son rapport Si/Al. De 
plus, la stabilité de la zéolithe ZSM-5 en fonction du temps a été examinée. De plus, la 
transformation du propylène et de l’éthylène a été étudiée afin de comprendre la distribution des 
produits de réaction dans les conditions expérimentales sélectionnées pour ce projet. Dans la 
dernière partie de ce projet, la MCM-41 (un catalyseur mésoporeux) a été utilisée pour la 
production d’oléfines à partie du DME. L’influence de l’acidité sur la production d’oléfines à 
partir du DME a été évaluée en considérant deux types de MCM-41 : la première a été une MCM-
41 classique et l’autre, une MCM-41 riche en aluminium (Al-MCM-41).  
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1.1. Définition du projet de recherche  
Le propylène est un des composés les plus importants dans l’industrie pétrochimique et est 
principalement produit à partir des dérives du pétrole brut par les réactions de craquage soit 
catalytique ou vapocraquage  [1, 2]. Selon les données du marché en 2014, 54 % du propylène 
était produit par vapocraquage, 34 % par craquage catalytique, et 11 % par d’autres procédés 
comme le montre la Figure 1.1 [3]. 
 
Figure 1.1 La production du propylène par différents procédés en 2014 [3]. 
 
En 2014, la demande mondiale du propylène a été de 90 millions tonnes métriques. Le 
propylène est un produit de base pour plusieurs industries. À l’échelle mondiale, 68 % du 
propylène a été utilisé pour la fabrication de polypropylène, 8 % pour la fabrication d’oxyde 
de propylène, 7 % pour la production d’acrylonitrile et 13 % pour la fabrication des produits 
chimiques intermédiaires comme le cumène, l’acide acrylique, des oxo-alcools et d’autres 
composés (Figure 1.2) [4].  




Figure 1.2 Consommation mondiale de propylène en 2014[4]. 
La demande mondiale pour le propylène pourrait augmenter de 4,6 % par an, au cours des cinq 
prochaines années [4] et cette demande ne pourra vraisemblablement pas être satisfaite par les 
moyens de production actuels. Le propylène produit par les réactions de craquage implique 
divers inconvénients telles une forte consommation énergétique et une faible sélectivité en 
oléfines. Un autre inconvénient du reformage à la vapeur est la grande quantité de dioxyde de 
carbone (CO2) émise (1,8 tonne de CO2 par tonne d’oléfines produites) [5].  
L’intérêt de la majorité des recherches effectuées dans le domaine de la production de 
propylène et de plus largement des oléfines est de développer de nouveaux procédés pour 
satisfaire la demande mondiale d’une part, mais aussi en utilisant comme matière première des 
sources renouvelables telles que la biomasse. Une alternative est l’utilisation du méthanol qui 
peut être produit à partir de la biomasse par la gazéification qui permet de produire du gaz de 
synthèse suivi de sa synthèse catalytique [6-8]. Le méthanol produit par ce procédé peut être 
ensuite utilisé pour la production d’oléfines à partir des deux procédés tels que : Méthanol à 
Oléfines (de l’anglais «Methanol to Olefins» : MTO), et de Méthanol à Propylène (de l’anglais 
«Methanol to Propylene » : MTP) [9].  
Un des défis permanents est d’obtenir une bonne sélectivité en propylène et de maintenir une 
bonne activité du catalyseur. Les catalyseurs utilisés dans cette réaction ont une sélectivité en 
propylène d’environ 71 % massique et un temps de vie très court variant de 500 à 600 h [10, 
11]. La principale cause de cette vie de courte durée est liée à la formation de coke dans les 
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pores du catalyseur, conduisant ainsi à sa désactivation. Plusieurs approches ont été utilisées 
afin de pallier à ce problème de désactivation.  
Le procédé de méthanol à propylène (MTP) de Lurgi/Air Liquide utilise trois réacteurs à lit 
fixe, deux qui fonctionne en parallèle tandis que le troisième est en régénération ou en attente 
d’être mis en opération. Le catalyseur doit donc avoir une excellente résistance à la déposition 
du coke avec une bonne sélectivité en propylène afin de diminuer les cycles de 
régénération/opération. Plusieurs types de catalyseurs (principalement des zéolithes ou 
zéotypes) ont été utilisés pour la synthèse du propylène à partir de méthanol : la ZSM-5 
(Zeolite Socony Mobil-5) [12-14], la mordénite (MOR) [15] et la SAPO-34 
(aluminophosphate) [16] dans différentes conditions d’opération. La littérature montre que le 
catalyseur ZSM-5 présente une sélectivité en propylène et un temps de vie supérieur 
comparativement à la mordénite et la SAPO-34 [17-19]. Le procédé MTP utilise une zéolithe 
à base de ZSM-5 comme catalyseur. Cette dernière est la plus utilisée au niveau industriel, 
parce qu’elle présente une stabilité thermique et hydrothermique élevée. En plus, elle montre 
des propriétés uniques de sélectivité dues à sa structure poreuse tridimensionnelle [20, 21]. Un 
autre facteur à prendre en considération est l’acidité du catalyseur, car ce paramètre est 
directement lié à la formation de coke et par conséquent à la durée de vie du catalyseur [21]. 
L’acidité des catalyseurs zéolithiques peut être modifiée en faisant varier le rapport Si/Al de la 
charpente [22]. La littérature montre que la ZSM-5 avec un rapport Si/Al élevé est plus 
appropriée pour obtenir une bonne sélectivité en propylène [23].  
Le principal objectif de ce travail est de mettre au point un catalyseur qui sera stable au cours 
du temps, c’est-à-dire un catalyseur moins sensible à la désactivation par le coke. Pour 
atteindre cet objectif la zéolithe H-ZSM-5 avec un rapport Si/Al de 560 sera utilisée. Il est 
important de noter que la ZSM-5 utilisée dans le procédé MTP Lurgi a un rapport Si/Al de 
400. 
Les matériaux mésoporeux et en particulière les zéolithes ont reçu un grand intérêt au cours 
des dernières années, car elles semblent limiter la formation du coke et augmenter la durée de 
vie du catalyseur incluant une augmentation de la sélectivité. L’utilisation des zéolithes de 
type mésoporeux uniformes fournit des pores plus larges pour la transformation de molécules 
plus grosses et permet aussi de surmonter les limitations diffusionelles des zéolithes 
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microporeuses. La MCM-41 (Mobile Crystalline Material numéro 41) est un solide 
mésoporeux ayant une structure poreuse bien ordonné [24-28] et a très peu été utilisée pour la 
synthèse d’oléfines [26, 29].  
En général, les zéolithes sont synthétisées sous forme de poudres [30]. À l’échelle du 
laboratoire, ils peuvent être utilisés en réactions catalytiques en phase gazeuse sans difficulté. 
Cependant, dans les procédés industriels, leur utilisation sous forme de poudre peut générer 
des problèmes opérationnels tels que des chutes de pression et de diffusion interne dans le 
réacteur à lit fixe [31]. Par conséquent, au lieu d’utiliser des zéolithes en forme de poudre, ils 
peuvent être remplacés par des cylindres extrudés. L’extrusion est la méthode de préparation 
la plus appropriée et la plus couramment appliquée pour la production de catalyseurs et de 
supports catalytiques au niveau industriel [32]. 
L’utilisation de méthanol produit à partir de matières résiduelles non recyclables au lieu du 
pétrole pour la production du propylène, représente une opportunité pour la valorisation des 
déchets. L’entreprise Enerkem a développé un procédé innovateur qui permet de transformer 
les matières résiduelles non recyclables en gaz de synthèse. Ce dernier est ensuite utilisé pour 
la synthèse catalytique du méthanol qui est ensuite déshydraté catalytiquement et 
sélectivement pour produire du DME. La réaction de déshydratation du méthanol est une 
réaction à l’équilibre et qui dans les conditions optimales donne une conversion du méthanol 
comprise entre 80-90 % à l’équilibre [33, 34]. C’est pour cette raison que l’objectif de ce 
projet de recherche a été la synthèse du propylène à partir d’un mélange de 
méthanol/DME/eau dans les conditions opératoires (température, pression) proche des 
procédés similaires [11], utilisant deux catalyseurs avec des structures poreuses différentes soit 
la ZSM-5 comme catalyseur microporeux et la MCM-41 comme catalyseur mésoporeux.  
Ce manuscrit se divise en quatre parties couvrant la méthodologie utilisée, l’ensemble des 
travaux expérimentaux et les résultats acquis lors de cette thèse, précédée d’une étude 
bibliographique. Dans la première partie, nous avons détaillé la démarche méthodologique, 
présentant le dispositif expérimental, les conditions opératoires et les techniques de 
caractérisation des catalyseurs. 
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La deuxième partie a été consacrée à l’identification des conditions optimales pour la synthèse 
du propylène en utilisant la zéolithe H-ZSM-5 extrudée avec un rapport Si/Al de 560 comme 
catalyseur. L’identification des conditions optimales a été effectuée en utilisant un logiciel de 
plan d’expérience : Minitab. À partir du plan d’expérience, il a été possible d’étudier les effets 
de la température, de la vitesse spatiale horaire en poids (WHSV, Weight Hourly Space 
Velocity) et aussi l’influence de la composition du mélange réactionnel. 
Dans la troisième partie, une étude plus détaillée sur l’influence de la teneur en eau dans le 
mélange réactionnel et l’acidité de la ZSM-5 a été réalisée. L’influence de l’acidité de la ZSM-
5 a été effectuée en faisant varier le rapport Si/Al de la charpente de la zéolithe. Nous avons 
également étudié dans cette partie la stabilité de la zéolithe ZSM-5 en fonction du temps. Nous 
avons également étudié la transformation du propylène et de l’éthylène afin de comprendre la 
distribution des produits de réaction dans les conditions expérimentales sélectionnées. 
Dans la quatrième partie, nous avons utilisé un acide catalyseur mésoporeux (MCM-41) pour 
la production d’oléfines à partir du DME. La MCM-41 a été caractérisée avant et après de la 
réaction, comme pour les parties précédentes. Nous avons aussi étudié l’influence de l’acidité 
de la MCM-41, en utilisant une MCM-41 riche en aluminium. 
Ce manuscrit se termine par une conclusion générale touchant l’ensemble des chapitres 
précédents. 
Ce travail est innovateur, car l’utilisation d’un mélange de méthanol/DME/eau n’a jamais été 
utilisé pour la production d’oléfines et en particulier du propylène. Le choix du catalyseur 
présente un avantage, car l’utilisation de la zéolithe ZSM-5 avec rapport Si/Al élevé pour la 
synthèse des oléfines est à l’opposé de ce qui est présenté dans la littérature. 
Les résultats obtenus au cours de ce travail ont permis de participer à une conférence 
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 Conférence internationale (poster) 
« Valorisation of Biogenic and Recycled carbon into propylene » 
Jennifer Gil Coba, Ludovic Pinard, Ariadna Fuente-Hernandez, Stéphane C. Marie-Rose, 
Jean-Michel Lavoie. North American Meeting (NAM) of the Catalysis Society number 24. 
14-19 juin 2015 au Centre de convention David L. Lawrence Convention Center à 
Pittsburgh, Pennsylvania. P-Tu-B-197. 
 Articles 
« Identification of the optimal conditions for production olefins of using the design of 
experimental approach ».  
Jennifer Gil-Coba, Jean-Michel Lavoie, Stéphane C. Marie-Rose. Soumis à Chemical 
engineering communications. 
« Effect of water content and catalysts acidity in the products distribution during 
propylene synthesis with a mixture of DME and methanol ».  
Jennifer Gil-Coba, Jean-Michel Lavoie, Stéphane C. Marie-Rose Soumis à Catalysis 
Letters. 
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2. Revue de Littérature 
2.1. Catalyseurs 
2.1.1. La zéolithe MFI (Mobil–5) 
Les zéolithes sont des cristaux d’aluminosilicates avec une formule générale 
M2/nO·Al2O3·ySiO2 où n est la valence du cation M et y peut varier de 2 à l’infini. 
Structurellement, les zéolithes sont des « polymères cristallins » basés sur un arrangement 
tridimensionnel de TO4 tétraèdres (SiO2 ou AlO4
-) connectés par leurs atomes d’oxygène pour 
former des sous-unités et finalement former un grand réseau par répétition de blocs de 
construction identiques (unités de cellule). La formule structurale des zéolithes est présentée 
ci-dessous : 
Mx/n(AlO2)x(SiO2)y 
Où n est la valence du cation M, x+y représente le nombre total de tétraèdres par unité de 
cellule et y/x est le rapport atomique de Si/Al. Ce dernier peut varier d’une valeur minimale de 
1 (règle de Lowenstein) à l’infini. 
La zéolithe ZSM-5 (MFI) a été découverte par la compagnie Mobil Oil à la fin des années 60. 
Cette dernière est le catalyseur acide le plus polyvalent connu [1]. Plus de 50 procédés 
utilisent la zéolithe ZSM-5 comme un des principaux composants des catalyseurs [1]. Du point 
de la vue cristallographique, la ZSM-5 a une structure orthorhombique dont les paramètres de 
cellule sont : a = 20.07 Å, b = 19.92 Å, c = 13.42 Å [2]. Le nombre d’atomes d’aluminium 
dans l’unité de cellule varie de 0 à 27, de sorte que le rapport Si/Al peut être modifié dans un 
intervalle assez large. 
La charpente de la ZSM-5 contient une unité caractéristique [58] avec une symétrie D2d. Ces 
[58] unités sont reliées par le partage de bord pour former une chaîne de pentasil parallèle à 
l’axe c. Ces chaînes de pentasil liées par un plan de miroir sont reliées par des ponts 
d’oxygène pour former des couches ondulées avec 10-anneaux d’ouverture. La couche 
parallèle au plan (100) est montrée à la Figure 2.1 (a). Les couches adjacentes qui sont liées 
par un centre d’inversion sont reliées par des ponts d’oxygène formant ainsi une structure 
tridimensionnelle. Cela conduit à un système de canaux d’intersection avec des canaux 
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ellipsoïdaux de 10-anneaux [5.3 x 5.6 Å parallèles à l’ondulation (le long d’y), et des canaux 
sinusoïdaux de 10-anneaux (5.5 x 5.1 Å perpendiculaires aux couches (le long de x)] avec un 
angle de 150° Figure 2.1(b).  
 
Figure 2.1 (a) la couche parallèle poreuse au plan (100) en la ZSM-5; (b) la structure du canal dans la ZSM-5 [3] 
2.1.2. Acidité des zéolithes 
L’acidité totale d’un catalyseur zéolithique dépend de plusieurs paramètres soit la nature des 
sites acides (de Brønsted ou de Lewis), la concentration des sites, la force et la localisation des 
sites. D’autres facteurs affectant également l’acidité de la zéolithe sont la structure de la 
zéolithe (comme le rapport Si/Al du réseau), la nature des cations compensateurs, la 
proportion et la nature des aluminiums extra réseau [4]. 
2.1.2.1. Acidité de Brønsted 
Les zéolithes sont généralement sous forme sodique, donc elles ne sont pas acides. Un 
échange des cations sodium (Na+) par des protons permet de les utiliser en catalyse acide. 
L’échange des Na+ s’effectue premièrement avec les ions ammonium (NH4+), qui feront 
apparaître les sites acides après d’un traitement thermique (Figure 2.2) [4, 5]. 
 
Figure 2.2 Mécanisme d’échange des cations sodium (Na+) par des ions ammonium (NH4+) 
𝑍−𝑁𝑎+ + 𝑁𝐻4
+ ↔ 𝑍−𝑁𝐻4




 𝑁𝐻3 + 𝑍
−𝐻+ 
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Les sites formés sont des sites acides de Brønsted, c’est-à-dire qu’à chaque aluminium (Al) de 
la charpente peut correspondre un site protonique. La force des sites protoniques dépend de 
l’environnement des tétraèdres SiO4 engagés dans le groupement Si-O+H-Al (Figure 2.3) [6]. 
 
Figure 2.3 Schéma des sites acides de Brønsted [7]  
À haute teneur en aluminium, l’interférence entre chaque site acide fait diminuer leur force. 
Tout au contraire, si le nombre d’aluminiums dans la deuxième sphère de coordination 
diminue, la force des sites de Brønsted s’intensifie [8]. La modification de la zéolithe par 
désalumination permet donc d’augmenter la force acide des sites protoniques aux isolants. 
Leur force acide devient maximale et constante à partir d’une valeur du rapport Si/Al propre à 
chaque zéolithe. La désalumination peut aussi entraîner la formation d’aluminium extra réseau 
qui peut augmenter l’acidité des hydroxyles de la charpente. 
L’acidité de Brønsted peut être obtenue par une combinaison de traitements hydrothermiques 
et de lavages acides [9]. Un inconvénient de ces traitements est qu’ils conduisent à la 
formation de mésopores [10]. Cependant, la formation de ces mésopores peut se révéler être 
un atout contre la désactivation due à la formation du coke.   
2.1.2.2. Acidité de Lewis 
La nature des sites acides de Lewis n’est pas clairement établie. Il a été proposé que les atomes 
d’aluminium de la charpente tricoordonnés soient responsables de l’acidité de Lewis dans la 
zéolithe telle que le démontre la Figure 2.4 [4, 7, 11]. 
 
Figure 2.4 Schéma des sites acides de Lewis [7] 
5.2.2. Acidité de Lewis
La nature des sites acides de Lewis n’est pas clairement établie. Il a été proposé que les atomes 
d’aluminium de charpente tricoordonnés soient  responsables de l’acidité de Lewis dans la zéolithe 
[94]. 
Cependant, ces espèces n’existeraient  pas dans la structure zéolithique sauf après une 
déshydroxylation poussée [95]. L’acidité de Lewis serait donc plutôt attribuée aux espèces 
aluminiques extra réseau [96].
5.2.3. Basicité des zéolithes.
De nombreuses études ont été menées afin de caractériser les propriétés acido-basique des zéolithes. 
En majorité, elles ont porté sur l’acidité, mais depuis quelques années la basicité des zéolithes fait 
l’objet de travaux de plus en plus nombreux. Mortier [97] rapporte l’utilisation de la règle de 
Sanderson, fondée sur des calculs d’électronégativité à l’intérieur de structures chimiques.
L’électronégativité traduit le fait qu’un atome attire vers lui les électrons environnant. 
Contrairement aux échelles d’électronégativité comme celle de Pauling qui ne permettent qu’une 
comparaison entre deux atomes voisins, Sanderson a considéré que les atomes de telles entités 
combinaient leurs électronégativités de manière à avoir chacun la même. Il définit donc 
l’électronégativité intermédiaire d’un composé PpQqRr comme suit : 
Sint = [Spp.Sqq.Srr]1/(p+q+r)
Où Sp, Sq, Sr sont respectivement les électronégativités des atomes P, Q et R. 
Ce calcul permet de déterminer une électronégativité du composé dépendant de sa formule 
chimique. A ce calcul, il est possible d’associer une charge partielle en calculant pour l’atome 
considéré le facteur :
! S = 2,08.(S)1/2
La charge partielle de l’atome P par exemple s’écrit alors :
Cp = (Sint-Sp)/! Sp
Chapitre 1 : Etude bibliographique
38
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Cependant, ces espèces n’existeraient pas dans la structure zéolithique sauf après une 
déshydroxylation poussée [12]. L’acidité de Lewis serait donc plutôt attribuée aux espèces 
d’aluminium extra réseau [13]. 
2.1.3. Mobil Catalytic Material numéro 41 (MCM-41) 
2.1.3.1. MCM-41 
Les matériaux mésoporeux de la famille M41S ont reçu beaucoup d’intérêt au cours des 
dernières années en raison de leurs caractéristiques particulièrement attractives comme des 
surfaces spécifiques très élevées et ainsi que des mésopores réguliers dont le diamètre peut 
varier entre 20 à 100 Å [14, 15]. La MCM-41 qui possède une structure hexagonale (p6m) fait 
partie de la famille M41S (Figure 2.5) avec des mésopores compris entre 35 à 40 Å [16]. 
 
Figure 2.5 La structure de la MCM-41  
La MCM-41 possède une surface spécifique élevée (>700 m2/g) et une capacité d’adsorption 
d’hydrocarbures élevée. La structure et la dimension des pores de la MCM-41 sont intimement 
liées aux propriétés de l’agent tensioactif et la solubilisation micellaire du triméthylbenzène 
[15]. Autrement dit, les propriétés de la MCM-41 se définissent lors de sa synthèse. 
2.1.3.2. Al-MCM-41 
Comme les zéolithes, les sites acides de la Al-MCM-41, qui proviennent de l’aluminium 
tétraédrique dans la paroi inorganique, ils sont actifs pour la plupart des réactions de catalyse. 
De nombreux efforts ont été faits pour introduire l’Al tétraédrique dans la paroi de silicate de 
la MCM-41. Les sources d’aluminium pour la synthèse de la Al-MCM-41 peuvent être 
l’aluminate de sodium, le sulfate d’aluminium, ou d’autres composés contenant de 
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l’aluminium. Le rapport Si/Al de la MCM-41 peut être abaissé à 1. L’introduction 
d’aluminium diminuerait l’ordre à longue distance de la structure de la MCM-41 [3].  
2.1.3.3. Acidité de la MCM-41 
Comme la MCM-41 est entièrement composée de silice, elle présente une acidité plus légère 
(Figure 2.6) comparativement aux zéolithes. 
 
Figure 2.6 Acidité MCM-41 [17] 
Par contre, cette acidité peut être modifiée par l’introduction d’ions métalliques dans leur 
structure tels que l’aluminium, le titane, le zirconium, etc. [18-20]. Lorsqu’un cation trivalent 
tel que l’Al3+ remplace le Si4+, le cadre présentera une charge négative, qui peut être 
compensée par un proton pour former un site acide de Brønsted (Figure 2.7) [21, 22]. La 
substitution de silicium par l’aluminium dans les parois mésoporeuses conduit à la formation 
de la Al-MCM-41[23]. 




Figure 2.7 Schéma de l’acidité de la Al-MCM-41 [22] 
2.2. Mécanisme de formation des oléfines 
2.2.1. Première formation de liaison C-C 
Le mécanisme de réaction pour la conversion du méthanol à oléfines sur une zéolithe ou un 
catalyseur de type zéolithe a été largement étudié au cours des 30 dernières années. Il est 
largement admis que la conversion du méthanol procède d’abord à travers l’équilibre avec 
diméthyléther (DME) : 
2 CH3OH ↔CH3OCH3 + H2O    (1) 
Le mécanisme de la formation du DME est présenté à la Figure 2.8 :  
Figure 2.8 Mécanisme de déshydratation du méthanol sur une zéolithe 









132 LES ZÉOLI TH ES
TAB. 8.I – Conversion du diméthyléther (DME) sur un catalyseur développé par l’IFP [ 9] à
530 ◦C, pDME = 0,2 bar, pH2O = 0,4 bar, pN2 = 0,35 bar. Distribution massique des produits
pour des tempsde contact t trèsdifférentscorrespondant à une conversion X de 10 % (t1)
et de 100 % (t1 × 27). Adapté de la référence [ 10] .








5 C3 C4 Aromatiques
10 3 0 36 30,8 26,2 0 2 2
100 1,9 8 46,6 16,3 7,3 3,3 6,3 10,3
a : alcènes+ alcanes.
ce catalyseur est la ﬂexibilité du rapport éthylène/ propène (de 0,75 à 1,5) , son in-
convéni nt vien descomposésnon désorbablesdescages ce tamismolécul ire
qui provoquent sa désactivation («coke ») .
2. Mécanismes des principales étapes
réactionnelles
Le mécanisme de la plupart des réactions impliquées dans la conversion du mé-
thanol est c nnu depuis longtemp . Ain i le diméthyléther se formerait par le mé-
canisme suivant [ 12] :
(8.3)
Le mécanisme de formation d’alcanes et d’aromatiques à partir d’alcènes légers
par catalyse acide est également bien connu. Cette formation implique des réac-
tionsd’oligomérisation-craquage (C) , d’ isomérisation, de cyclisation (C) , de trans-
fert d’hydrogène (TH), etc. faisant intervenir desionscarbénium comme intermé-
diaires :
(8.4)
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Des efforts considérables ont été effectués pour déterminer l’étape du mécanisme conduisant à 
la formation de la première liaison C-C à partir du méthanol ou du DME comme précurseur. 
Plus de 20 mécanismes [24] ont été rapportés dans la littérature et les plus importants sont : 
 Le mécanisme d’ylure oxonium [25]  
 Le mécanisme de carbène [26, 27]   
 Le mécanisme des radicaux libres [28]  
 Le mécanisme de carbocation [29]   
Ces quatre mécanismes sont présentés plus en détail dans l’annexe A.  
Toutefois, aucun consensus n’a été obtenu dans la littérature sur la façon dont se formerait une 
telle liaison et la discussion a été déplacée vers des méthodes plus indirectes pour expliquer la 
formation des oléfines.  
Comme aucun des mécanismes proposés pour la formation directe de la liaison C-C ne 
pourrait expliquer la période d’induction cinétique observée au cours de la réaction, l’idée que 
la réaction soit autocatalytique est née [30]. Ainsi il a été proposé dans les années 80 qu’un 
mécanisme direct peut opérer pendant une période d’induction, mais qu’une route plus 
efficace grâce à la croissance de la chaîne d’oléfines et le craquage domine une fois les 
oléfines initiales sont formés [31, 32] (Figure 2.9). 
 
Figure 2.9 Schéma d’un mécanisme basé sur la méthylation successive et le craquage [31]. 
 
D'autres études [33, 34] ont montré que le toluène et le cyclohexène respectivement ont un 
effet co-catalytique sur la réaction, ce qui a diminué ainsi l’importance de la formation d’une 
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liaison directe C-C. Cette conclusion a été très importante et a contribué à d’autres études 
mécanistiques. 
2.2.2. Hydrocarbon pool 
Une des plus grandes avancées dans la compréhension du mécanisme de conversion du 
méthanol est venue avec le concept du «Hydrocarbon pool» proposé dans les années 90 par 
Dahl et Kolboe [35-37]. Leurs expériences de co-alimentation de méthanol marqué (13C) avec 
de l’éthylène ou du propylène sur la SAPO-34 montrent que les produits propylène/butène ne 
sont pas formés principalement par la méthylation de l’éthylène ou du propylène. Cette 
observation a discréditée tous les mécanismes basés sur la croissance de la chaîne d’alcènes. 
Ils ont suggéré qu’un «pool» d’espèces adsorbées (principalement des hydrocarbures) est 
continuellement formé par l’addition du méthanol et par le fractionnement des hydrocarbures 
comme présente la Figure 2.10.  
 
Figure 2.10 Schéma phénologique du mécanisme de «Hydrocarbon pool» pour le procédé MTO [30]. 
Le mécanisme de «Hydrocarbon pool» a gagné l’acceptation générale et l’importance de la 
formation directe C-C est devenue mineure [30, 38].  
La nature du «Hydrocarbon pool» n’a pas été spécifiée initialement. Kolboe et Arstad [39, 40]  
ont étudié des molécules organiques retenues dans la SAPO-34 après de faibles temps de 
réaction et ils ont suggéré que des polyméthylbenzènes dans la H-SAPO-34 sont les centres de 
la réaction. Song et al. [41] en utilisant la spectroscopie de résonance magnétique nucléaire 
(RMN) sont arrivés à la même conclusion. En outre, il a été démontré que le toluène agit 





Fig 3.4: Kolboe’s phenomenological scheme of the hydrocarbon pool mechanism for MTO 
catalysis. Adapted from [35]. 
Over the years, the hydrocarbon pool mechanism has gained general acceptance (see e.g. [1, 
23, 35, 48]), and the importance of direct C-C formation is now considered minor. Indeed, 
studies by Song et al
[49]
 suggest that this is completely insignificant as, if it even occurs, it is 
so slow as to be eclipsed by the contribution of even trace impurities in the feed. In addition 
to this, calculations by Lesthaeghe et al
[50]
 show that the direct reaction from methanol to 
ethene is improbable. 
 
Although the nature of the hydrocarbon pool was not initially specified, more recent research 
has shown that methylbenzenes play a central role in the reaction. Mikkelsen et al
[51]
 observed 




C-methanol over H-ZSM-5, 
H-mordenite and H-Beta, indicating the participation of methylbenzenes in olefin formation. 
Findings by Arstad and Kolboe
[52, 53]
 from studying the organic material retained in SAPO-34 
after short reaction periods also strongly suggest that polymethylbenzenes are the reaction 
centres in H-SAPO-34. Song et al
[54]
 also arrived at essentially the same conclusions using 
NMR spectroscopy. Indeed, when seen together with the earlier findings of Mole et al
[43, 55]
 
that toluene acts as co-catalyst for methanol conversion over H-ZSM-5, a strong case can be 
made for the role of methylbenzenes as reaction centres in a hydrocarbon-pool mechanism. In 
addition to this, Sassi et al
[56]
 have also showed that polymethylbenzenes fed over H-Beta are 
active for olefin formation.  
 
Although the conclusion that polymethylbenzenes are reaction centres in hydrocarbon pool 
chemistry seems to hold for several different zeotypes, the exact nature of the active species 
seems to vary with catalyst type and reaction conditions. In addition to polymethylbenzenes, 
both polymethylnaphtalenes (although less active than polymethylbenzenes in SAPO-34)
[57, 
58]
 and cyclopentenyl species
[59, 60]
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constitue une autre preuve du rôle des méthylbenzènes comme des centres de réaction dans le 
mécanisme «Hydrocarbon pool». En plus de ceci, Sassi et al. [43] ont également montré que 
les polyméthylbenzènes lorsqu’ils sont présents dans l’alimentation, sont actifs sur la zéolithe 
H-Beta pour la formation d’oléfines. 
Il est important de noter que la nature exacte de l’espèce active semble varier avec le type de 
zéolithe et les conditions d’opération. En plus des polyméthylbenzènes, les 
polyméthylnapthalènes [44, 45] et les cyclopentényles [46, 47] ont aussi été identifiés comme 
les centres actifs du mécanisme «Hydrocarbon pool». Les différentes espèces actives du 
mécanisme «Hydrocarbon pool» ont également été liées avec la sélectivité des produits, 
comme dans le cas des méthylbenzènes. Ceux qui ont entre deux et quatre groupes méthyle 
conduisent apparemment à la formation prédominante de l’éthylène. Par contre, s’il y a plus de 
quatre groupes méthyle ils semblent d’aller préférentiellement vers la formation du propylène 
ou du butène [47]. 
Les produits formés à partir de polyméthylbenzènes ont été considérés par deux routes, soit la 
contraction/expansion d’un anneau ou par la méthylation d’une double liaison exocyclique. La 
première de celles-ci, appelée la réaction «paring», a été proposée par Sullivan et al. [48] pour 
expliquer la formation de l’isobutène à partir de l’hexaméthylbenzène (Figure 2.11). 
 
Figure 2.11 Schéma de la réaction «paring» indiquant la formation du propylène ou de l’isobutène à partir du cation 
heptaméthylbenzène pour la contraction d’un anneau [38]. 
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Mole et al. [33, 42] suivi par Haw et al.[30] ont proposé un mécanisme «Hydrocarbon pool» 
basé en l’alkylation du exocyclique (“side chain”) du cation heptaméthylbenzène (Figure 
2.12). 
 
Figure 2.12 Mécanisme «Hydrocarbon pool» réaction de méthylation du exo-cyclique formé l’éthylène ou le propylène 
à partir d'un cation heptaméthylbenzène [38]. 
Il y a deux principales différences entre le mécanisme autocatalytique et le mécanisme 
«Hydrocarbon pool». La première est que le mécanisme autocatalytique considère les espèces 
aromatiques comme les produits de la réaction et également comme précurseurs du coke 
tandis que dans le mécanisme «Hydrocarbon pool» considère les polyméthylbenzènes comme 
intermédiaires. Le deuxième est que le mécanisme autocatalytique suit une étape de 
méthylation successive entre le réactif et les produits de la réaction tandis que le mécanisme 
«Hydrocarbon pool» est un cycle catalytique où les polyalkylbenzènes attrapés dans les 
micropores de la zéolithe sont les centres de réaction du catalyseur.  
 
2.2.3. Mécanisme Dual concept 
Tel que décrit précédemment, le mécanisme «Hydrocarbon pool» a reçu beaucoup d’attention 
au cours des dernières années pour la conversion du méthanol en oléfines. Cependant, Dessau 
[31] a rapporté un mécanisme de méthylation/craquage qui pourrait opérer sous certaines 
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conditions. Svelle et al. [49, 50] ont montré que la méthylation de l’éthylène, du propylène et 
du n-butène par le méthanol sur la ZSM-5 se produit à des pressions partielles en oléfines 
élevées. D’autres études impliquant un marquage isotopique réalisé sur la H-ZSM-5 suggèrent 
que la formation de l’éthylène est mécanistiquement séparée de la formation d’oléfines 
supérieures [51-53]. Pour expliquer cela, les auteurs ont proposé un mécanisme, le ‘‘double 
cycle’’, où les méthylbenzènes intermédiaires sont responsables de la formation de l’éthylène 
tandis que la méthylation des oléfines et le craquage comptent pour la formation d’oléfines 
supérieures. La Figure 2.13 présente le mécanisme du ‘‘ double cycle’’. 
 
Figure 2.13 Mécanisme de concept Dual [53]. 
L’expérience réalisée sur la zéolithe H-Beta a conduit à la même conclusion [54, 55]. 
Cependant, le cycle aromatique sur la H-Beta est plus efficace puisque les pores sont plus 
spacieux permettant la formation de polyméthylbenzènes plus grandes et plus réactives par 
rapport à la H-ZSM-5. Avec cette connaissance, il est donc possible d’affiner la sélectivité de 
la conversion du méthanol en choisissant un catalyseur avec une taille de pore qui permettra 






Fig. 3.7: The dual cycle concept proposed by Bjørgen et al
separation of ethene and higher alkene products
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2.3. Méthanol à Propylène : Procédé de Lurgi/Air liquide 
La technologie de vapocraquage conventionnel représente la majorité de la production 
mondiale de propylène. Dans ce procédé, le propylène est un sous-produit du produit 
principal, qui est l’éthylène. La demande mondiale pour le propylène prédit une augmentation 
dans les prochaines années (une demande plus élevée que pour l’éthylène), donc le 
vapocraquage ne pourrait pas satisfaire à cette demande. Le procédé MTP de Lurgi/Air liquide 
est basé sur une combinaison efficace du système de réacteur le plus approprié et un très 
sélectif et stable catalyseur (composé de ZSM-5). 
La production de propylène à partir du méthanol est considérée comme une alternative 
intéressante par rapport à la technologie traditionnelle. Lurgi a sélectionné un système de 
réacteur à lit fixe en raison de ses nombreux avantages par rapport au réacteur à lit fluidisé. 
Les principaux points expliquant ce choix sont la facilité de mise à l’échelle du réacteur à lit 
fixe et le coût d’investissement nettement inférieur par rapport au réacteur à lit fluidisé. 
En outre, la compagnie Clariant fabrique un catalyseur à lit fixe très sélectif, lequel fournit une 
sélectivité maximale en propylène, tout en présentant une faible cokéfaction. Le catalyseur 
également  limite la formation de sous-produits et a un rendement très faible en propane. Ceci 
conduit également à une purification simplifiée qui ne nécessite qu’un système « cold box ».  
Une description simplifiée du procédé est présentée à la Figure 2.14. Une alimentation de 
méthanol est envoyée dans un réacteur adiabatique où le méthanol est converti en eau et en 
DME. L’activité et la sélectivité du catalyseur utilisé atteignent presque l’équilibre 
thermodynamique. Le mélange réactionnel (méthanol/eau/DME) est par la suite acheminé vers 
le réacteur MTP avec de la vapeur d’eau additionnelle et des oléfines recyclées [56].  




Figure 2.14 Diagramme simplifié du Procédé MTP de Lurgi [56].  
Méthanol/DME sont convertis à plus de 99 % et le produit prédominant de la réaction est le 
propylène. Chaque réacteur a cinq ou six lits de catalyseur garantissant des conditions 
similaires de réaction et assurant un rendement maximal en propylène. Les conditions 
d’opération sont contrôlées par l’alimentation de petits courants fraîche de charge entre les lits. 
Deux réacteurs fonctionnent en parallèle tandis que le troisième est en régénération ou en 
attente d’être mis en opération. La régénération est nécessaire après de 500-600 heures 
d’opération lorsque le catalyseur est désactivé par le coke. En utilisant de l’air dilué, la 
régénération est effectuée à des conditions plus douces possibles, mais proches des conditions 
d’opération, évitant ainsi les contraintes thermiques sur le catalyseur. 
 
2.4. Transformation du DME en Oléfines 
2.4.1. Considération industrielle 
Deux voies peuvent être considérées pour la synthèse d’oléfines légères à partir de gaz de 
synthèse. La première est la synthèse du DME à partir du gaz de synthèse par la 
déshydratation du méthanol (procédé à deux étapes) et la deuxième est la synthèse directe du 
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nol is converted to DME and water. The high-activity, high-selectivity catalyst 
used nearly achieves thermodynamic equilibrium. The methanol/water/DME 
stream is routed to the MTP
®
 reactor together with steam and recycled olefins. 
Methanol/DME are converted by more than 99%, with propylene as the pre-
dominant hydrocarbon product. Process conditions in the five or six catalyst 
beds per reactor are chosen to guarantee similar reaction conditions and maxi-
mum overall propylene yield. Conditions are controlled by feeding small 
streams of fresh feed between the beds. 
Two reactors are operating in parallel while the third one is in regenera-
tion or stand-by mode. Regeneration is necessary after about 500-600 hours of 
cycle time when the active catalyst centres become blocked by coke formed in 
side-reactions. By using diluted air, the regeneration is performed at mildest 
possible conditions, nearly at operating temperature, thus avoiding thermal 
stress on the catalyst. 
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Figure 4 Simplified Process Flow Diagram 
The product mixture from the reactors is cooled and the product gas, 
organic liquid and water are separated. The product gas is compressed and 
traces of water, CO
2 
and DME are removed by standard techniques. The cleaned 
gas is then further processed yielding chemical-grade propylene with a typical 
purity of more then 97%. Several olefin-containing streams are sent back to the 
main synthesis loo  as n additi al propylene source. To avoid accumulation 





 cut. Gas line is produced as a by-product. Water is recycled to steam gen-
eration for the process; the excess water resulting from the methanol conversion 
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L’utilisation du DME comme alimentation au lieu du méthanol pour la synthèse d’oléfines a 
un certain nombre d’avantages pouvant être récapitulés de la façon suivante : 
 Forte sélectivité en hydrocarbures par la conversion du DME. Dans des conditions 
d’opération similaires, la sélectivité en hydrocarbures est plus élevée (61 % massique)  
lorsque le DME est utilisé comme réactif comparativement au méthanol (44 % 
massique) [57]. 
 Faible coût d’équipement. La route du DME vers les oléfines évite donc la nécessité 
d’un réacteur séparé pour la déshydratation du méthanol [58-61], permettant une 
économie substantielle au niveau du capital d’investissement et des coûts d’opération 
et de maintenance. 
 Élimination des contraintes thermodynamiques. Dans le cas de la synthèse du 
méthanol, l’eau produite favorise la réaction « water gas shift » [57-59]. D’autre part, 
dans le cas de la production de DME à partir du gaz de synthèse (procédée à une 
étape), les limitations thermodynamiques pour la conversion du méthanol sont 
éliminées avec un procédé qui requiert des pressions d’opération plus faibles et 
conduisant à une conversion du CO (monoxyde de carbone) de 90 %. Le tout entraîne 
une réduction des coûts d’investissement entre 5-8 % et des coûts d’opération de 5 % 
[60, 62-64]. 
 Faible exothermicité. Étant donné que le DME élimine une étape de déshydratation 
exothermique, la réaction du DME à oléfines (DTO) libère seulement le 77,5 % de la 
chaleur de réaction de la conversion du méthanol. Kolesnichenko et al. [65] ont 
comparé la synthèse des oléfines légères à partir du DME en utilisant une zéolithe à 
base de ZSM-5 avec les données d’un procédé MTO sur une zéolithe ZSM-5 à 450 °C. 
Ils ont montré qu’une sélectivité élevée en oléfines (90 % massique) et à une activité 
catalytique stable (700 h) peuvent être obtenues à faible température (340 °C). Le tout 
facilite ainsi le contrôle de la chaleur dans le procédé de conversion du DME. 
 Faible rapport H2/CO pour la synthèse du DME. Le gaz de synthèse contient du 
CO, du CO2 et de l’hydrogène (H2). Le DME peut être produit avec un rapport molaire 
H2/CO de 1 au lieu de 2, comme dans le cas de la synthèse du méthanol. Une pression 
totale inférieure est donc plus appropriée pour la synthèse du DME [66, 67]. Ce faible 
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rapport H2/CO réduit de manière significative le nombre d’équipements et augmente la 
conversion du gaz de synthèse. 
Malgré l’attrait économique qui peut représenter la synthèse d’oléfines légères à partir du 
DME, les travaux de recherche dans ce domaine en sont encore à leurs premières étapes [68]. 
Le procédé diméthyléther à propylène (DTP) de Japan Gasoline Co (JGC)/Mitsubishi est 
l’unique technologie disponible pour la fabrication à haut rendement de propylène à partir de 
DME produit à partir de gaz de synthèse en une seule étape. Le développement du procédé 
DTP de JGC/Mitsubishi est en cours depuis 2007. Cette recherche est faite par JGC, 
conjointement avec Mitsubishi Chemicals. 
2.4.2. La performance des catalyseurs 
Trois importants paramètres doivent être considérés afin d’évaluer la performance des 
catalyseurs : 
 La conversion du DME 
 La sélectivité en oléfines légères (C2= - C4=)  
 La stabilité en fonction du temps 
La performance d’un catalyseur DTO au cours du temps est un des indicateurs clés pour la 
sélection d’un catalyseur pour des applications industrielles. La durée de vie du catalyseur est 
un facteur essentiel pour la conception d’un réacteur afin d’assurer un fonctionnement stable 
de l’usine. Les meilleures performances des catalyseurs obtenues pour la réaction DTO sont 
rapportées dans le Tableau 2.1. 
La conversion du DME est presque totale dans toutes les études rapportées. Cependant, la 
sélectivité en oléfines légères change pour les différents systèmes catalytiques utilisés dans 
une gamme de 64 à 93 % massique. 
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Sélectivité (% massique) Réf. 











+N2 + water 
(trace) 










530 1 1000 146 100 - - 64h [71]  
Ca modifié H-ZSM-5 
DME (50%) 
+N2 
530 1 4.8d 254 100 - - 79 [72]  




400 1 1440 36 100 10 26 64 [73]  
a. T = Température, b. P = Pression, c. GHSV=gas hourly space velocity, d. g-DME/g-cat/h, e. Conv. DME=Conversion du DME, f. C2
= éthylène, g. C3
= 
Propylène, h. C2= - C5= Sélectivité en oléfines. 
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2.5. Influence des conditions d’opération en la formation du propylène 
2.5.1. L’acidité 
L’acidité de la ZSM-5 pour la formation d’oléfines légères à partir du DME et/ou du méthanol 
a fait l’objet de plusieurs recherches. Chang et al. [74] ont rapporté que la sélectivité en 
oléfines peut être améliorée à l’aide de la ZSM-5 avec un rapport Si/Al élevé. Ceci est 
principalement dû à une faible concentration en sites acides. Selon la littérature, deux 
approches ont été utilisées pour étudier l’effet de l’acidité : 
 Modification de la ZSM-5 par l’addition d’un élément métallique et/ou non métallique. 
 Variation du rapport Si/Al de la ZSM-5. 
2.5.1.1. Modification de la ZSM-5 
Pour augmenter la sélectivité en oléfines légères lors de la conversion du méthanol, plusieurs 
modifications de la zéolithe ZSM-5 ont été proposées. Rodewald [75] a observé une 
augmentation de la sélectivité en éthylène sur la zéolithe ZSM-5 échangée avec des cations qui 
ont un rayon ionique supérieur à 1 Å (Cs (Cérium), Ba (Baryum)). À faible conversion du 
méthanol, la sélectivité en éthylène sur l’H-ZSM-5 était approximativement 10 % inférieure 
comparativement à la Cs-ZSM-5. 
Kaeding et Butter [76] ont modifié une ZSM-5 avec des composés du phosphore. La 
sélectivité en paraffines (C2 - C4) a diminué de 39 à 5 % (massique) et pour les aromatiques de 
40 à 20 % (massique), tandis que la sélectivité en oléfines a augmenté de 1.9 à 39 % 
(massique). Ces résultats ont aussi été confirmés par d’autres groupes de recherche [77-79]. 
Yaripour et al. [80] ont montré que l’addition de 1 % molaire de bore contribue à la stabilité 
de la nano-ZSM-5 parce qu’il inhibe la formation de coke. Cette modification a influencé 
positivement sur la sélectivité en propylène. La présence de bore dans la structure de la ZSM-5 
favorise donc l’acidité et entrave la possibilité d’obstruction par la cokéfaction. 
Certains groupes de recherche [73, 81-85] ont démontré que l’addition d’un métal tel que 
Calcium (Ca) ou des éléments de transition contribuent à réduire la densité des sites acides qui 
ont le potentiel de favoriser la formation du coke, sans détruire la matrice structurelle de la 
ZSM-5. La modification favorise également la sélectivité en propylène et en alcènes 
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supérieurs. Zhang et al. [82] ont constaté que le temps de vie du catalyseur dépend de la 
charge de Ca, par conséquent, augmenter la charge de Ca augmente à la fois le temps de vie du 
catalyseur et la sélectivité vers les oléfines. 
2.5.1.2. Influence du rapport Si/Al 
Il existe une corrélation linéaire entre le contenu d’aluminium dans la ZSM-5 et l’activité du 
catalyseur [2]. La variation du rapport Si/Al en même temps de contact (ou même GHSV de 
l’anglais Gas Hourly Space Velocity) et sous la même pression permet de délimiter le trajet de 
réaction du méthanol [74]. Des études sur la conversion du méthanol en fonction du temps de 
contact sur des zéolithes H-ZSM-5 avec différents rapports Si/Al ont révélé que le rendement 
maximal en oléfines légères est obtenu à faible conversion du méthanol et avec un rapport 
Si/Al élevé [74, 77]. Cependant, une autre étude [79] a démontré qu’un rapport Si/Al supérieur 
à 200 génère une diminution du rendement en oléfines légères (Tableau 2.2). 
Tableau 2.2 Les rendements des oléfines légères pendant la conversion de méthanol sur H-ZSM-5 avec différents 
rapports Si/Al [79] 
Si/Al  50 100 200 400 
Conversion du méthanol 87.1 90.7 94.2 94.4 
Rendement (g-formé/100 g-alimentation) 
C2= 7.3 8.1 8.7 7.7 
C3= 5.3 5.7 5 4.5 
C4= 2.9 4 4.5 3.9 
C2= - C4= 15.5 17.8 18.2 16.1 
 
Basé sur les résultats présentés au Tableau 2.2, il est clair que la ZSM-5 avec un rapport Si/Al 
= 200 donne les rendements les plus élevés des oléfines (C2
= - C4
=), ce qui est en accord avec 
les résultats obtenus par plusieurs auteurs [74, 86, 87]. 
 
2.5.2. Température 
L’effet de l’augmentation de la température sur la distribution des produits lors de la 
conversion du méthanol sur la zéolithe ZSM-5 est similaire à l’augmentation du temps de 
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contact (ou diminution de la GHSV) à température constante [26]. Chang et al. [74] ont étudié 
la conversion du méthanol sur la ZSM-5 (Si/Al =250) dans un intervalle de température de 
400 à 500 °C. Les auteurs ont conclu que la combinaison d’une faible acidité et d’une 
température élevée est essentielle pour maximiser la sélectivité en oléfines. 
Hajimirzaee et al. [88] ont étudié l’effet de la température sur la conversion du méthanol en 
hydrocarbures sur la zéolithe ZSM-5 (Si/Al = 100) entre 340 à 460 °C. Les résultats montrent 
que la conversion du méthanol augmente de 80 à 94 % par l’élévation de la température à 
partir de 340 à 400 °C. Toutefois, à plus haute température, la conversion diminue de 94 % à 
75 %. Ceci suggère une désactivation plus rapide du catalyseur après de 4 h de réaction dans 
cet intervalle de température. La sélectivité en propylène augmente de 23 % à 36 % lorsque la 
température est élevée de 340 °C à 420 °C. Cependant, une diminution de 19 % de la 
sélectivité en propylène est observée à 460 °C. La sélectivité en éthylène a diminué de manière 
significative (48 % à 26 %) lors d’une augmentation de la température de 340 °C à 360 °C, 
suivi d’un plateau jusqu’à 440 °C. À partir de 460 °C une diminution de 16 % de la sélectivité 
en éthylène a été observée. Dehertog et al. [77] ont observé que le rendement en éthylène 
diminue avec l’augmentation de la température, à la différence des rendements en propylène et 
en butène. Ils ont également observé une forte dépendance de la température sur le rendement 
et la distribution des oléfines à des températures élevées. Ils indiquent que l’éthylène est plus 
abondant à basse température, tandis que le butène et le propène en particulier deviennent plus 
importants à haute température. Il est considéré que la température élevée favorise la 
formation d’alcènes, au détriment des réactions d’aromatisation et, par conséquent, le 
rendement en éthylène diminue avec l’augmentation de la température, à la différence des 
rendements en propylène et en butène [74, 77]. Cependant, une plus grande augmentation de 
la température conduit à la décomposition du méthanol et produit d’autres éléments basiques, 
tels que le méthane, l’H2, et le CO [89, 90]. 
2.5.3. Pression partielle 
Le premier succès dans l’augmentation de la sélectivité en oléfines légères a été rapporté par 
Chang et al. [91] en réduisant la pression partielle d’alimentation du méthanol. Froment et al. 
[77] ont démontré qu’en réduisant la pression partielle du méthanol, le rendement et la 
distribution des oléfines sont affectés de la même façon pour une température de réaction de 
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480 °C. Le rendement en oléfines légères augmenté de manière significative lorsque la 
pression partielle du méthanol diminue de 1.04 bar à 0.05 bar. Ce gain du rendement est dû 
exclusivement au propylène, dont le rendement a presque doublé. 
Dans un récent article, Hajimirzaee et al. [88] ont montré qu’en augmentant la pression de 1 
bar à 10 bars, la conversion du méthanol a augmenté de 93 % à 98 % et diminue légèrement à 
96 % à 20 bars. La sélectivité en propylène a diminué significativement de 36 % à 18 %, 
tandis que la sélectivité en éthylène a augmenté de 24 à 37 %. De plus, la sélectivité en butène 
a diminué de 10 à 3 %. Le fait que l’éthylène augmente alors la sélectivité en propylène 
diminue à pression plus élevée peut être liée à une désactivation plus rapide du catalyseur par 
la cokéfaction au cours du temps dû à la grande influence de la réaction de transfert 
d’hydrogène [92]. La réaction entre le coke et le méthanol est mise en œuvre pour la 
méthylation et la déshydrogénation [93]. 
Afin de réduire la pression partielle du méthanol et du DME plusieurs diluants sont rapportés 
dans la littérature : 
 L’azote (N2): Dans la plupart des études sur la transformation du diméthyléther en 
oléfines, la pression partielle du DME est réduite à l’aide de l’azote. Parmi les onze 
systèmes DTO énumérés dans le Tableau 2.1, neuf d’entre eux ont utilisé l’azote 
comme diluant. L’utilisation de l’azote répond aux critères mentionnés ci-dessus, étant 
un gaz inerte pour la réaction DTO, économiquement viable, facile à séparer, et 
respectueux de l’environnement. Cependant, comme la réaction du DME est fortement 
influencée par sa pression partielle, la dilution doit être optimisée pour atteindre les 
rendements faisables en oléfines légères. À cet égard, l’amélioration attendue des 
rendements en oléfines légères avec la réduction de la pression partielle du DME a été 
confirmée par Sardesai et al. [57-59] et Omata et al. [71]. En outre, dans certaines 
études [59, 62, 63, 73], l’azote a été utilisé comme un point de référence pour évaluer 
les effets secondaires d’autres diluants.  
 Le CO2 : Différents effets ont été rapportés lorsque le CO2 est utilisé comme diluant, il 
est toutefois important de noter que cela dépend du système catalytique utilisé. Jian-
ming et al. [73] ont examiné l’efficacité du catalyseur Ca-HZSM-5 pour la réaction 
DTO en utilisant différentes concentrations de DME en présence de nombreux 
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diluants. Ils ont reporté un effet positif de la dilution de CO2 en termes de rendement 
en oléfines et de stabilité du catalyseur. Ces améliorations sont principalement dues à 
la possible suppression de la déposition du coke, par voie de la réaction de Boudouard 
(C+CO2→2CO). Incluse les auteurs ont appuyé leur hypothèse sur l’influence du CO2 
par le suivi de la composition de CO dans le gaz (H2, CO, CO2, méthane (CH4)) à la 
sortie du réacteur où l’azote et le CO2 étaient utilisés comme diluants. Dans une autre 
étude, Sardesai et al. [59] ont constaté que l’utilisation du CO2 comme diluant n’a pas 
d’effets secondaires par rapport à l’azote dans une gamme de dilution de 30 à 75 % en 
volume sur la H-ZSM-5 (SiO2/Al2O3 = 280) à 400 °C et 1 barg. En revanche, les 
expériences réalisées par Kolesnichenko et al. [62], ont montré un effet légèrement 
négatif lorsque le CO2 est remplacé par l’azote, car la conversion du DME a été réduite 
de 97.8 à 89.4 %. De la même façon, la sélectivité en oléfines (C2
=-C5
=) a diminué de 
88.6 à 80.7 % massique.  
 L’eau : La vapeur d’eau peut être utilisée comme une alternative pour réduire la 
pression partielle du DME. À cet égard, Jian-ming et al. [73] ont rapporté que la ZSM-
5 a montré une faible activité en présence de vapeur d’eau en plus d’une diminution en 
la conversion du DME de 94 % à 80 % pendant les 8 heures de réaction. Une 
explication possible est que le DME réagit avec l’eau pour produire du méthanol 
lorsque la concentration en eau est très élevée. Par conséquent, l’équilibre réactionnel 
du DME est déplacé vers la formation du méthanol.  
2.5.4. Temps de résidence 
Des études sur l’effet du temps de résidence sur la conversion du méthanol et la distribution 
des hydrocarbures ont clairement montré que les oléfines (C2
=-C4
=) sont des intermédiaires 
dans la conversion du méthanol en gazoline [26, 74]. Le Tableau 2.3 montre la distribution des 
oléfines légères à l’intérieur de la fraction d’hydrocarbures. Il est clair qu’à des faibles vitesses 
spatiales, les principaux hydrocarbures sont des oléfines, mais les rendements sont très faibles 
en raison de la faible conversion du méthanol. 
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Tableau 2.3 Rendement en oléfines lors de la conversion du méthanol sur la zéolithe H-ZSM-5 en fonction du temps de 
résidence [26] 
Température (°C) 371 
Temps de résidence (g-cat.h/mol) 0.07 0.7 
Conversion du méthanol (%) 32.6 78.6 
Oléfines % en massique  
Éthylène 18.1 12.4 
Propylène 48.2 26.7 
Butènes 11.9 15.8 
 
À des faibles vitesses spatiales, la conversion du méthanol ou du DME en hydrocarbures est 
très lente, mais dans une gamme limitée de vitesses spatiales, la concentration d’hydrocarbures 
augmente rapidement à mesure que la vitesse augmente. Selon Espinoza [94] l’augmentation 
rapide de la conversion du méthanol en hydrocarbures en fonction du temps de résidence est 
simplement liée à la concentration requise de l’intermédiaire DME. 
 
2.5.5. Influence du liant 
Le développement d’un catalyseur industriel implique que sa formulation permet une mise à 
l’échelle qui soit faisable et économiquement réalisable avec des matériaux ayant les 
propriétés macroscopiques appropriés [95, 96]. Bien que l’approche à grande échelle, y 
compris le choix de la formulation et la méthode pour la mise en forme peuvent profondément 
influencer sur les propriétés des catalyseurs obtenus, peu d’études scientifiques ont été 
consacrées à rationaliser les effets en découlant. La nécessité d’une meilleure compréhension a 
été récemment mise en évidence sur des catalyseurs zéolithiques, a révélé que les interactions 
avec les liants, qui sont des composants vitaux pour leur application, pourraient entraîner de 
multiples effets d’origine chimique et physique [97, 98]. 
Des avancées significatives sur la compréhension mécanistique de l’interaction entre les 
propriétés, les conditions du procédé, et la performance ont été obtenues sur une large variété 
de types de structures zéolithiques, en incluant les catalyseurs de ZSM-5 utilisés 
commercialement [31, 51, 52, 74]. Cependant, puisque la grande majorité de cette 
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connaissance a été dérivée par rapport aux poudres de zéolithes pures, l’impact de la mise en 
forme reste intangible. L’intérêt potentiel des interactions entre le liant et la zéolithe peuvent 
être clairement illustrés dans le cas des catalyseurs ZSM-5 qui présentent une large 
distribution du produit. 
Récemment, Michels et al. [96] ont étudié l’impact des trois liants (la boéhmite, la silice 
hydrophile et l’attapulgite) sur la réaction du méthanol en hydrocarbures. Les auteurs ont 
montré que l’attapulgite est l’unique liant qui a favorisé la longévité et la sélectivité en 
oléfines légères de la zéolithe ZSM-5. 
 
2.6. Formation du coke et désactivation de la zéolithe acide  
2.6.1. Généralité 
La formation du coke (des espèces carbonées) est essentiellement un processus chimique : le 
coke doit être un produit stable de la réaction dans les conditions d’opération. Ce processus est 
très complexe, ce qui implique différentes étapes successives (Figure 2.15). 
 
Figure 2.15 Les principales exigences chimiques et physiques pour la formation du coke adapté de Guisnet et al., [99]. 
Parmi ces étapes, les réactions intramoléculaires (cyclisation) et intermoléculaires 
(condensation) jouent un rôle clé. Ces réactions (exothermiques) sont généralement réversibles 
dans les conditions d’opération où la concentration des produits de condensation est limitée 
Conditions pour la formation du coke 






Faible volatilité, faible 
solubilité 




Système de réaction 
(Molécules, conditions, réacteur) 
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par l’équilibre thermodynamique. Cependant, ces produits de condensation sont généralement 
soumis à des réactions secondaires presque irréversibles. 
Les molécules du coke formées au cours de la transformation catalytique d’hydrocarbures sont 
habituellement composées polyaromatiques très stables qui, en plus de réactions de 
condensation, requièrent pour leur formation des réactions de stabilisation (d’hydrogénation 
ou de transfert d’hydrogène, etc.) [99, 100]. 
La formation du coke bien qu’elle est très complexe, à la caractéristique essentielle de 
procédés catalytiques : 
 Le taux de cokage est, comme la vitesse de formation des produits désirés, très 
dépendant de la caractéristique des sites acides et des réactifs; 
 La formation de molécules du coke peut être produite à travers de différents moyens 
cinétiques : (i) directement à partir de molécules du réactif en parallèle avec la 
formation de produits désirés, (ii) à partir de la transformation secondaire des produits 
souhaités ou (iii) à partir des deux modes; 
 Comme la formation de produits désorbés, la formation du coke subit une 
désactivation par du coke. Toutefois, cette désactivation est généralement plus 
prononcée que celle liée à la formation de produits désorbés tel que démontré par la 
diminution des temps de réaction du rapport cokéfaction/craquage pendant la 
transformation de n-heptane sur quatre zéolithes [99]. 
Une autre particularité essentielle du coke est l’exigence d’être non désorbé, signifiant que la 
formation de molécules associées au coke ne requiert pas seulement des étapes chimiques, 
mais également leur rétention à l’intérieur des pores ou à la surface externe du catalyseur 
(Figure 2.15) [101]. La rétention des molécules de coke peut être dûe : (i) à leur blocage 
stérique à l’intérieur des micropores, (ii) à leur forte chimisorption en général sur les sites 
actifs, souvent associée à l’effet de confinement et (iii) à leur faible volatilité (réaction en 
phase gazeuse) ou à leur solubilité (réaction en phase liquide) (Figure 2.15). Ces trois 
possibilités peuvent être produites indépendamment ou en association. 
Dans les deux aspects de la formation du coke, le processus chimique et la rétention, les 
caractéristiques du système catalyseur – réaction jouent un rôle décisif. 
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2.6.2. Mode de formation du coke 
Les modes de formation du coke ainsi que l’origine de sa rétention peuvent être facilement 
établis à partir de la variation de la composition du coke en fonction du temps de réaction. Il a 
été rapporté que la température de réaction affecte de manière significative la composition du 
coke ainsi, à basse température (<200 °C), les composés carbonés responsables de la 
désactivation ne sont généralement pas des polyaromatiques alors qu’à haute température (> 
400 °C), des polyaromatiques peuvent être prédominants [99]. En conséquence, les deux 
modes de formation de composés carbonés ainsi que la cause de leur rétention seront 
différents. À des températures intermédiaires, la formation du coke est généralement produite 
par une combinaison des modes à basse et à haute température [99].  
2.6.2.1. Formation du coke à basse température 
À basses températures, les principales applications des zéolithes acides sont pour la synthèse 
de composées pétrochimiques et de produits chimiques fins à partir d’hydrocarbures très 
réactifs [99]. 
La formation du coke à partir de propylène a été étudiée à 120 °C sur deux zéolithes acides : 
une zéolithe HFAU (faujasite) de grand pore et une zéolithe HMFI de pore moyenne [100]. 
Toutes les molécules de coke formées pendant la réaction sont solubles dans le 
dichlorométhane, mais seulement après de la dissolution de la matrice de la zéolithe, ce qui 
démontre leur localisation à l’intérieur des micropores. 
Les composantes du coke formées au cours de la transformation du propylène (C3
=) sont 
aliphatiques et présentent un certain nombre d’atomes de carbone qui n’est pas un multiple de 
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Tableau 2.4 Molécules de coke formées sur des zéolithes de grand (HFAU) et moyen (HMFI) pore pendant la 
transformation du propylène à basses températures (100 – 120 °C) [100] 
Caractéristiques du coke HFAU HMFI 
Rapport atomique H/C 1.8 2 
nc 
a 25-40 10-35 
Zb -6, -4, -2, 0, + 2 -2,0, + 2 
nI+C
c 4, 3, 2, 1, 0 2, 1, 0 
CH3/(CH2+CH) 1.5 0.25 
Size (Å) (6 x 25 -40) (4.3 x 10 – 35) 
bp760 (K)
d 625 - 800 450 – 760 
a. nc = nombre de carbones, b. principales familles Z=CnH2n+z, c. nI+C= nombre d’insaturations et cycles, d. bp= le point 
d’ébullition. 
Les composants du coke dépendent de manière significative de la zéolithe et sont 
nécessairement liés à nombre d’atomes de carbone, le nombre d’insaturations (de 0 à 4 avec 
l’HFAU versus 0 à 2 avec la MFI) et leur degré de ramification. 
Cependant, à partir de cette composition du coke, il peut être conclu que sur les deux 
zéolithes, la cokéfaction est produite par des routes identiques impliquant cinq types de 
réaction (Figure 2.16) : (1) l’oligomérisation et la co-oligomérisation, (2) le craquage, (3) le 
réarrangement, (4) le transfert d’hydrogène et (5) la cyclisation. 
 
 
Figure 2.16 Schématisation de la formation de molécules de coke pendant la transformation du propylène à 120 °C sur 
les zéolithes HMFI et HFAU [99] 
 
Les différences de composition de coke peuvent être liées à un inférieur rapport de taux 3/1 et 
4/1 sur l’ HMFI que sur l’HFAU, en raison des sévères restrictions stériques aux intersections 
des canaux de l’HMFI que dans les grandes supercages de l’HFAU. En outre, il convient de 
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souligner qu’une partie des molécules de coke résultent des réactions d’oligomerisation et de 
co-oligomerisation uniquement et correspondent donc à du coke réversible (en particulier sur 
HMFI). Leur rétention à l’intérieur des micropores n’est pas due à leur chimisorption sur les 
sites acides, à leur capture, mais plutôt à leur faible volatilité (Tableau 2.4) et probablement 
aussi à un effet de confinement [102]. 
2.6.2.2. Formation du coke à haute température 
À haute température (> 400 °C), pratiquement tous les hydrocarbures peuvent être transformés 
sur zéolithes acides et la transformation désirée est toujours accompagnée par la formation du 
coke. Comme à faible température, les molécules de coke sont généralement solubles dans le 
dichlorométhane après une dissolution acide de la matrice de la zéolithe, ce qui démontre leur 
localisation à l’intérieur des micropores [103]. Toutefois, il devrait être souligné qu’à plus 
haute température de réaction, le teneur en coke est inférieur représentant donc l’apparition de 
coke insoluble. 
Cependant, alors qu’à faible température la composition du coke est extrêmement dépendante 
du réactif (Tableau 2.5), ce n’est pas le cas à des températures élevées. C’est ainsi qu’à 400 
°C, à de faibles teneurs en coke, les méthylpyrènes sont les principaux composants du coke 
résultant de la transformation sur la HMFI du n-heptane, du propylène, du toluène, ou encore 
d’un mélange propylène-toluène. À des teneurs plus élevées du coke, de grands composés 
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Tableau 2.5 Caractéristique principale du coke formé pendant les réactions à basse température et à haute 
température sur des zéolithes acides [99]. 
Caractéristiques Du coke à basse température Du coke à haute température 
Composition Très dépendent du type de réactif Très dépendent de la structure du 
pore de la zéolithe  
Location Dans les micropores de la zéolithe 
Réactions 
impliquées 
Essentiellement les réactions de 
condensation à « coke réversible » 
plus un nombre limité d’étapes de 
stabilisation : réarrangement, 
transfert d’hydrogène. 
Condensation plus un grand 
nombre d’étapes de stabilisation : 
transfert d’hydrogène, la 
cyclisation par déshydrogénation 
et l’accouplement. 
Cause de la 
rétention 
Des zéolithes avec grands et moyens 




Comme conclusion sur les modes de formation du coke, la température a un effet déterminant 
sur la composition des composés carbonés responsables de la désactivation de la zéolithe 
acide, par conséquent, sur le mode de cokéfaction et la cause de rétention du coke. 
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Ce chapitre est séparé de trois parties. La première concerne l’extrusion des zéolithes, la 
seconde les techniques de caractérisation utilisées sur les zéolithes sous forme de poudre et 
extrudées et la troisième le montage expérimental ayant servi aux tests catalytiques au cours 
de ce travail.  
3.1. Mise en forme des catalyseurs  
3.1.1. Procédé d’extrusion : généralité 
L’extrusion est la méthode de préparation la plus appropriée et la plus couramment appliquée 
pour la production de catalyseurs et de supports catalytiques au niveau industriel [1]. 
Généralement, l’extrusion de poudre comprend les étapes suivantes : 
Généralement, l’extrusion de poudre comprend les étapes suivantes : 
1. Le mélange et le malaxage des précurseurs solides avec un liquide, habituellement de 
l’eau, et un additif ou un plastifiant. 
2. Le dégazage et l’extrusion pour la formation de chaines qui seront ensuite coupés en 
longueur adéquate. 
3. Le séchage des extrudés 
4. La calcination 
Étant donné que les catalyseurs en poudre ne présentent pas les propriétés de malléabilité et de 
plasticité requises pour l’extrusion, la formulation de la pâte doit contenir des liants pour en 
améliorer le comportement rhéologique.  
La plasticité et la viscosité des catalyseurs sont généralement obtenues à l’aide d’un polymère 
non ionique dérivé de la cellulose par exemple la hydroxyéthylcellulose (HEC). Ce dernier est 
utilisé comme liant temporaire. Ce polymère permet de travailler à différentes températures, 
avec divers solvants et sur une variété de pH. Dans le cas des catalyseurs hydrophobes, il est 
nécessaire d’utiliser un autre polymère soit l’alcool polyvinylique (APV) qui contient des 
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groupes hydroxylés disponibles qui interagissent avec l’eau permettant d’augmenter la 
solubilité des catalyseurs.     
La silice colloïdale et/ou la bentonite sont généralement utilisées comme liants permanents 
pour augmenter la résistance mécanique de l’extrudé. Leurs structures amorphes sont idéales 
pour ne pas modifier la structure cristalline des zéolithes ou celle des matériaux mésoporeux. 
Dans ce projet, les catalyseurs utilisés ont été extrudés en forme de cylindres afin de réduire 
les problèmes de diffusion interne et les chutes de pression dans le réacteur à lit fixe.  
3.1.2. Procédure expérimentale : ZSM-5 
La zéolithe ZSM-5 (achetée chez Zeolyst international) avec trois différents rapports Si/Al ont 
été utilisés (60, 160 et 560). Les catalyseurs ont été préparés par le procédé d’extrusion.  Le 
schéma détaillé du procédé d’extrusion est présenté dans la Figure 3.1.  
Initialement, la zéolithe et la silice colloïdale (achetée chez Sigma aldrich) ont été mélangées 
pendant 10 minutes. En même temps, une solution de hydroxyéthylcellulose (‘‘HEC’’, Fluka) 
de 8.5 % (m/m) a été préparée avec de l’eau déminéralisée à la température de la pièce 
pendant 10 minutes. Le rapport massique optimal entre la solution de hydroxyéthylcellulose et 
les solides a été maintenu à 0,6, en accord avec la méthode de Freiding et al [2]. 
Par la suite, les deux mélanges ont été combinés pour produire une pâte. Les matériaux ont été 
bien mélangés afin que cette dernière soit visqueuse et qu’elle ait des propriétés plastiques 
appropriées pour l’extrusion. La pâte obtenue a été extrudée en forme de cylindre ayant un 
diamètre de 3 à 4 millimètres (mm) et une longueur comprise entre 10 et 30 centimètres (cm). 
Les cylindres ont été coupés en morceaux de 3 à 5 mm de longueur. Ensuite, ils ont été séchés 
pendant 24 h à la température de la pièce. Ces pellets ont été calcinés à 550 °C pendant 3 h 
(avec une rampe de chauffage de 2 °C/min) sous air (100 ml/gpellets). Par la suite, les pellets ont 
été exposés à un processus de réticulation avec une solution aqueuse de nitrate d’ammoniac 
(2M / 10 g de catalyseur) à 55 °C pendant 4 heures. Après cela, la solution qui contient les 
pellets a été filtrée afin d’en récupérer les extrudés qui ont été séchés pendant 4 h à 120 °C et à 
nouveau calcinés. Les extrudés obtenus sont composés à 75 % (m/m) de zéolithe et 25 % 
(m/m) de silice. La teneur en zéolithe a été confirmée par l’analyse DRX (Section 3.2.2).  




Figure 3.1 Schéma détaillé du procédé d’extrusion de la ZSM-5 
3.1.3. Procédure expérimentale : MCM-41 
L’extrusion de la MCM-41 et de l’Al-MCM-41 a été réalisée selon la méthode décrite ci-
dessous. Une solution aqueuse d’alcool polyvinyle (APV) de 5 % (5 g d’APV dans 100 g de 
solution) a été préparée avec de l’eau déminéralisée en l’agitant à 300 tpm pendant 10 minutes 
à 55 °C [3]. Les matériaux solides (la MCM-41 ou la Al-MCM-41, l’HEC et la bentonite) ont 
été mélangés pendant 10 minutes à température ambiante. La relation liquide/solide est 20 ml 
de solution d’APV pour 5 g de solide. La solution d’APV a été combinée avec le mélange de 
solides. L’étape d’extrusion a été la même que la mise en forme de la ZSM-5. Le séchage des 
pellets a été effectué pendant 48 h à 40 °C. Les étapes de filtration, de calcination, de 
réticulation et le deuxième séchage sont présentés dans la section 3.1.2. Les extrudés obtenus 
ont été composés de 76 % (m/m) de matériel mésoporeux et de 24 % (m/m) de bentonite.  
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3.2. Caractérisation des catalyseurs 
Les propriétés physicochimiques des matériaux en poudre et extrudés (mise en forme) ont été 
déterminées à l’aide des techniques présentées dans le Tableau 3.1. 
Tableau 3.1 Techniques de caractérisation utilisées pour analyser les catalyseurs 
Techniques Caractérisation 
Adsorption de l’azote Volume poreux 
DRX Phase cristalline, cristallinité 
SEM Taille des cristallites 
TPD Acidité totale 
 
3.2.1. L’adsorption de l’azote 
L’adsorption d’azote à -196 °C a été utilisée dans le but de déterminer les caractéristiques du 
système poreux des catalyseurs « frais » sous forme de poudre et extrudés ainsi que pour les 
catalyseurs après réaction dit « cokés ». L’équipement utilisé est un Micromeritics ASAP 2020 
de l’Université de Sherbrooke. 
3.2.1.1. Procédure expérimentale 
La rampe de température utilisée par le dégazage des catalyseurs « frais » et « coké » sont 
représentées à la Figure 3.2. 
 
 
Figure 3.2 La rampe de température : (a) catalyseur « frais » (b) catalyseur « coké » 
L’échantillon frais a été dégazé à 90 °C pendant 1 heure pour en retirer la vapeur d’eau. Par la 
suite, il a été chauffé à 350 °C pour en éliminer complètement toutes les impuretés. 
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3.2.1.2. Exploitation des résultats 
Les catalyseurs hétérogènes sont des solides poreux qui contiennent des cavités, des canaux et 
des interstices avec des tailles différentes. L’IUPAC reconnaît trois types de pores en fonction 
de leur taille. Les micropores (<2nm), les mésopores (> 2 nm à <50 nm) et les macropores 
(>50nm) [4]. 
La méthode t-plot est utilisée pour estimer le volume de micropores. Cette méthode consiste à 
tracer le volume de l’azote adsorbé (Vp) en fonction de t « statistical thickness » d’une 
monocouche d’adsorbant. La valeur « t » est donnée par l’équation de Harkins-Jura (Éq. 3.1), 
en fonction de la pression relative P/Po [4, 5]. 
𝑡 = (
13.99







Le volume adsorbé (Vp) est donc calculé en considérant que la densité de l’adsorbant est 
proche de la densité du liquide à la température de mesure. 
Le volume de micropores a été déterminé par la méthode de Dubinin-Radushkevich [6]. Cette 
méthode consiste à tracer le logarithme du volume de l’azote adsorbé (Vp) en fonction du 
deuxième logarithme de la pression relative P/Po. Le volume a été obtenu pour la partie 
linéaire de la courbe comprise entre 2 et 6 (Figure 3.3). 




Figure 3.3 Exemple de détermination du volume de micropores sur la MCM-41 en poudre 
 
Le volume total (Vtotal) de pore a été déterminé à partir de la quantité d’azote adsorbée (Vp) à 
une pression relative de 0.97. 
Le volume de mésopores a été calculé à partir de la différence entre le volume total de pores et 
le volume de micropores (Éq.3.2). 
𝑉𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙𝑒 = 𝑉𝑚𝑖𝑐𝑟𝑜𝑝𝑜𝑟𝑒𝑠 + 𝑉𝑚𝑒𝑠𝑜𝑝𝑜𝑟𝑒𝑠 3.2 
 
3.2.2. Diffraction de rayon X (DRX) 
La DRX a été utilisée afin de vérifier s’il y a eu des changements dans la structure cristalline 
des matériaux. Les analyses ont été effectuées à l’aide d’un équipement Panalytical X’pert 
Pro MPD avec une radiation CuKα (1.5406 Å) opérée à 40 kV et 50 mA disponible à 
l’Université de Sherbrooke. Les catalyseurs ZSM-5 ont été analysés de 5 à 60° et les 
matériaux MCM-41 de 1.5 à 60°.   
Les diffractogrammes obtenus ont également permis de calculer la cristallinité relative des 
échantillons extrudés ZSM-5 (Figure 3.4). Cette dernière a été déterminée à partir de l’aire des 
























y = -0.0485x - 0.4532
R² = 0.9965
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échantillons extrudés MCM-41 et Al-MCM-41, elle a été déterminée à partir de l’aire du 
premier pique par rapport aux catalyseurs en poudre. 
(%) 𝐶𝑟𝑦𝑠𝑡𝑎𝑙𝑙𝑖𝑛𝑖𝑡é =
𝐴𝑖𝑟𝑒 𝑑𝑒𝑠 𝑝𝑖𝑞𝑢𝑒𝑠 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑒 2𝜃 = 22 − 25° de l′extrudé





Figure 3.4 DRX de la ZSM-5 (a) de poudre et (b) extrudé 
 
3.2.3. Microscopie électronique de balayage (MEB) 
La morphologie de la surface et la taille des cristallites des échantillons ont été déterminées 
par MEB, plus spécifiquement sur un microscope Hitachi S4700 opéré à 5 kV et 12 mm de 
distance, le tout disponible dans le laboratoire du CCM à l’Université de Sherbrooke. Le 
logiciel Imaje a été utilisé pour déterminer la taille moyenne de cristallites. 
3.2.4. Température Programmée de Désorption (TPD): mesure de l’acidité 
3.2.4.1. TPD d’ammoniac sur les catalyseurs ZSM-5 
La quantification de l’acidité totale des catalyseurs a été évaluée en utilisant la TPD 
d’ammoniac selon le procédé ci-après. Initialement, environ 0,15 g d’échantillon ont été 
Méthodologie : La mise en forme et la caractérisation des catalyseurs 
51 
 
utilisés et déposés au milieu d’un réacteur tubulaire. Avant la prise des mesures, l’échantillon 
a été dégazé à 90 °C pendant 1 heure sous hélium (60 ml/min) pour en retirer la vapeur d’eau. 
Par la suite, il a été chauffé à 330 °C (rampe de chauffage de 10 °C/min) sous hélium pour en 
éliminer complètement toutes les impuretés. Cette température a été maintenue pendant 2 
heures. Finalement, l’échantillon a été refroidi à température de la pièce. Il a été ensuite saturé 
avec 5 % d’ammoniac sous hélium à 25 °C pendant 30 minutes après quoi la température a été 
augmentée à 100 °C sous un débit d’hélium afin d’éliminer tout l’ammoniac absorbé après 
l’étape finale de traitement. Les profils de TPD d’ammoniac ont été obtenus par 
l’augmentation de la température de l’échantillon de 100 °C à 500 °C sous un débit d’hélium 
de 20 ml/min avec une rampe de chauffage de 10 °C/min. Le signal du TPD a été surveillé par 
un détecteur de conductivité thermique (TCD Sigle en anglais). 
3.2.4.2. TPD de pyridine sur les matériaux MCM-41 
La quantification de l’acidité totale des matériaux MCM-41 a été évaluée en utilisant la TPD 
de pyridine selon le procédé ci-après. Initialement, environ 0,15 g d’échantillon ont été utilisés 
et déposés au milieu d’un réacteur tubulaire. Avant la prise des mesures, l’échantillon a été 
dégazé à 90 °C pendant 1 heure sous hélium (60 ml/min) pour en retirer la vapeur d’eau. 
L’échantillon a par la suite été chauffé à 330 °C (rampe de chauffage de 10 °C/min) sous 
hélium pour en éliminer complètement les impuretés. Cette température a été maintenue 
pendant 2 heures, après quoi l’échantillon a été refroidi à température de la pièce. 
Postérieurement, il a été saturé avec 5 % de pyridine sous hélium à température de la pièce 
pendant 30 minutes après quoi celle-ci a été augmentée à 150 °C sous un débit d’hélium pour 
éliminer tout la pyridine absorbée après l’étape finale de traitement. Les profils de TPD de 
pyridine ont été obtenus en augmentant la température de l’échantillon de 100 °C à 500 °C 
sous un débit d’hélium (20 ml/min) avec une rampe de chauffage de 10 °C/min. Le signal du 
TPD a été surveillé par un TCD. 
3.2.5. Quantification du coke 
Une fois les tests catalytiques ont été effectués, la caractérisation des matériaux a été réalisée 
pour déterminer l’influence du coke sur les propriétés physicochimiques des matériaux en 
poudre et extrudés. 
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La quantité de coke dans les matériaux après de la réaction a été déterminée par une 
combustion dans un four à moufle. Les échantillons ont été chauffés à 100 °C (rampe de 
chauffage de 10 °C/min) sous air, pendant 4 heures pour en éliminer l’eau adsorbée sur le 
catalyseur après quoi la température a été augmentée à 550 °C (rampe de chauffage de 
2 °C/min) sous air. La température par la suite a été diminuée à 100 °C. La quantité de coke a 
été déterminée selon la formule (Éq. 3.4) [8]: 
 
3.2.6.  Constante de désactivation 
La constante de désactivation du catalyseur (kd) a été calculée en considérant une réaction de 
premier ordre. Cette méthode consiste à tracer le ln [
𝑋𝐷𝑀𝐸
(100−𝑋𝐷𝑀𝐸)
] en fonction du temps de 
réaction. La constante de désactivation a été obtenue à partir de la pente de la fonction linéaire 
de la courbe comprise entre 30 et 300 minutes de réaction (Figure 3.5). 
 
Figure 3.5 Exemple de détermination de la constante de désactivation sur la MCM-41 en poudre et extrudé 
 
y = -0.0077x - 3.2115
R² = 0.9416
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3.3. Test catalytique 
Figure 3.6 montre le système de réaction utilisé. Ce dernier comprend 3 sections :  
 La première section est tout ce qui est lié à la préparation du mélange réactionnel 
(méthanol-DME-H2O). Il est important de noter que la composition du mélange 
réactionnel est similaire au procédé MTP Lurgi [9]. Le méthanol utilisé dans cette étude 
a été fourni par Enerkem Inc (qualité IMPCA) et le DME a été fourni par Air Liquide 
(99,99% de pureté). L’eau utilisée a été de l’eau distillée au laboratoire. Le gaz réactif 
(DME) a été contrôlé par un débitmètre et les liquides (méthanol et eau) ont été pompés 
dans le système en utilisant une pompe HPLC. Les liquides ont été chauffés à 200 °C 
avec de cordons chauffants. Et une fois vaporisés, ils ont traversé un mélangeur statique 
pour améliorer le mélange. Postérieurement, le mélange de gaz a été introduit par la 
partie supérieure du réacteur.  
 La seconde section est la zone de réaction. Les réactions ont été effectuées dans un 
réacteur continu à lit fixe d’acier inoxydable (diamètre interne = 2,03 cm; longueur=100 
cm). À la sortie du réacteur, les gaz ont été refroidis à 30 °C dans un condenseur 
permettant la séparation des gaz et des liquides formés.  
 La troisième section est la partie analytique. Les produits gazeux ont été analysés et 
quantifiés en utilisant un GC en ligne (Agilent Technologies, modèle 7820A) avec un 
détecteur à ionisation de flamme (FID) équipé d’une colonne (30 m x 0,25 mm x 
1,4 µm, Agilent, DB-624). L’analyse quantitative de la conversion des réactifs et des 
produits principaux (de l’éthylène et du propylène) formés ont été effectués par 
l’utilisation des courbes d’étalonnage (voir Figure 3.7). Ces courbes ont été obtenues en 
déterminant le rapport entre l’amplitude d’un pic pour une quantité connue du réactif et 
du produit dans l’alimentation. La pureté de l’éthylène utilisé était de 99.99 % et celle du 































































Figure 3.7 Courbe d’étalonnage linéaire du DME à partir de l’injection de 7 différentes concentrations 
Le programme de température utilisé dans la méthode du GC est présenté au Tableau 3.2. 
Tableau 3.2 La rampe de température utilisée dans la méthode d’injection du GC 
Programme 
T (°C) 
Rampe de chauffage 
(°C/min) 
Temps de la rampe 
(min) 
Temps du plateau 
(min) 
40 - - 10 
60 20 1 5 
180 30 4 5 
 
La fraction liquide obtenue après la réaction présente deux phases (une aqueuse et une 
organique) qui ont été séparées en utilisant une ampoule à décanter. La phase organique a été 
analysée avec un GC-MS (Agilent, modèle 7890A) équipé d’une colonne capillaire (30 m x 
0,25 mm x 1,4 µm, Agilent, DB-624) et d’un détecteur à ionisation de flamme (FID). La 
quantité d’eau dans chacune des phases a été mesurée grâce au titrateur Karl Fisher. 
Pour chaque test un catalyseur neuf a été utilisé. Avant de la réaction, tous les catalyseurs ont 
été prétraités in situ sous un flux d’azote (500 ml/min) à pression atmosphérique. La rampe de 
température utilisée au cours de l’activation des catalyseurs ZSM-5 et MCM-41 sont 

























Figure 3.8 La rampe de température : (a) catalyseur ZSM-5 (b) catalyseur MCM-41 
 
La dernière température d’activation des catalyseurs ZSM-5 et MCM-41 sont différents, car 
les températures de réactions utilisées pour évaluer ces catalyseurs ont été différentes. 
3.4. Données expérimentales 
La WHSV, la conversion du méthanol et du DME (% Xi),  la sélectivité massique et molaire 
des produits, et le rendement (% yi) ont été calculés en utilisant les équations 3.5 à 3.9 
respectivement. 
𝑊𝐻𝑆𝑉 =  
𝐷é𝑏𝑖𝑡 𝑑′𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛 𝑒𝑛 𝑝𝑜𝑖𝑑𝑠 (
𝑔
ℎ)




La conversion % Xi représente le rapport d’un réactif i entre la quantité de moles qui réagit et 
la quantité de moles initiales introduites dans le système [10, 11]. 
% 𝑋𝑖 =
Débit molaire initial − Débit molaire sortie 
Débit molaire initial
𝑥 100 % 
3.6 
 
La sélectivité indique comme la formation d’un produit est favorisée par rapport à un autre 
lorsque plusieurs réactions se produisent [10]. Mathématiquement, les sélectivités massiques 
et molaires s’expriment selon les formules 3.7 et 3.8, respectivement :  
% S 𝑖(m m⁄ ) =
aire(𝑖) ∗ fr(𝑖) ∗ 100
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Où aire (i), aire (j), aire (k) sont les aires des pics correspondant aux constituant i, j, k, etc et 
fr(i), fr(j), fr(k) sont les facteurs de réponse massique pour les constituants i, j, k. Ces facteurs 
de réponses sont généralement 1.  
% S (molaire) du produit i =
(
 Sélectivité du produit i (% massique) 
Nombre de carbone du produit i )
% Sélectivité  molaire totale
∗ 100 % 
3.8 
  
Le rendement est une mesure de l’efficacité de formation d’un produit i à partir d’un réactif. 
Le rendement fractionnaire (% yi) est défini comme le rapport entre le rendement réel et le 
rendement théorique [10, 11]. 
% y𝑖 =
Rendement du produit 𝑖 à la sortie du réacteur 
Rendement théorique du produit 𝑖
x 100 % 
3.9 
 
3.5. Plan d’experiences-DoE 
Le logiciel Minitab permet la préparation des données jusqu’à leur analyse en utilisant 
différents modèles statistiques et représentations graphiques utiles pour la prise de décisions 
[12]. Dans ce projet, le logiciel Minitab a été utilisé afin de réaliser le plan d’expériences 
classique (DoE) et optimal.  
Le plan d’expériences (DoE) est utilisé pour élaborer une stratégie d’expérimentation qui 
maximise l’exploitation de résultats en utilisant un minimum de ressources. La méthodologie 
DoE garantit que tous les facteurs et leurs interactions sont systématiquement étudiés [13]. En 
plus, le plan d’expériences permet la présentation des résultats par rapport à la moyenne. 
L’objectif du plan d’expériences est d’établir une relation de cause à effet entre un certain 
nombre de variables indépendantes et une ou plusieurs variables dépendantes d’intérêts. La 
variable dépendante est appelée la réponse, et la variable indépendante est appelée facteur. Les 
expériences sont exécutées à des valeurs de facteurs différents, appelés niveaux [14]. 
Le plan optimal a été utilisé afin de réduire le nombre d’essais par rapport à un plan 
d’expérience classique [12]. 
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Le Plan d’Expériences (DoE) a été utilisé afin de déterminer l’effet des conditions d’opération 
(la température et Weight Hourly Space Velocity (WHSV)) et de la composition 
d'alimentation (du méthanol, du diméthyléther (DME) et de l'eau) pour la synthèse d’oléfines 
légères à l’aide d’une zéolithe ZSM-5 (avec en rapport Si/Al = 560) comme catalyseur. La 
conversion du mélange méthanol-DME-eau a été étudiée dans un réacteur à lit fixe dans une 
gamme de température de 400 à 515 °C et une gamme de WHSV de 15 à 50h-1.Le catalyseur a 
présenté une conversion et une sélectivité élevée envers les oléfines légères. Les conditions 
d’opération ont influencé de manière significative la distribution des produits par exemple 
quand la réaction a été effectuée à faible température, la quantité des paraffines et des 
aromatiques a augmenté tandis que pour les naphtènes a diminué. Un comportement 
complètement inverse a été observé à faible WHSV. Toutefois, indépendamment des 
conditions d’opération, la réaction est encore sélective en oléfines. Les résultats obtenus dans 
cette étude montrent que les températures élevées et une faible WHSV avait un effet plus 
important sur la sélectivité en oléfines. Les conditions optimales d’opération trouvées dans 
cette étude (T = 515 °C, WHSV = 15 h-1, 5% en poids du méthanol, 35 % en poids du DME et 
60 % en poids de l’eau) ont conduit à sélectivité des oléfines légères de 87,9 %. 
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Abstract 
The Design of Experiments method (DoE) was used in order to determine the effects of 
operating conditions (temperature and Weight Hourly Space Velocity [WHSV]) and feed 
composition (methanol, dimethyl ether [DME], and water) on the synthesis of light olefins 
using a zeolite HZSM-5 (Si/Al=560 ratio) catalyst. Conversion of methanol-DME-water 
mixture was studied in a fixed-bed reactor with a temperature range of 400-515 °C and a 
WHSV range of 15-50 h-1. The catalyst exhibited high conversion and selectivity towards light 
olefins. Operating conditions significantly influenced products distribution. For example, 
when the reaction was carried out at low temperature, the paraffins and aromatics content 
increased and the naphthenes content decreased, while a completely opposite tendency was 
observed at low WHSV. However, independently of the operating conditions, the reaction was 
still selective to olefins. Results obtained in this study show that high temperature and low 
WHSV had a greater effect on the selectivity to olefins. Low methanol concentration and high 
water concentration in the feed also increased selectivity to olefins. The optimal operating 
conditions found in this study (T=515 °C, WHSV=15 h-1, 5 wt % of methanol, 35 wt % of 
DME and 60 wt % of H2O) have led to light olefins selectivity of 87.9 %.  
Keywords: Minitab, ZSM-5, MTO, DTO, olefins 
  





Light olefins are mainly derived from the petroleum industries [1]. The demand, supply, and 
pricing of olefins depend on refinery production and operating costs. Olefins are 
conventionally produced by thermal cracking and ﬂuid catalytic cracking [2, 3]. While the 
former presents various disadvantages, such as high energy consumption, low selectivity to 
olefins, and limitation for feedstock [4], there is actually a renewed interest towards 
developing new methods to produce these olefins from renewable sources. To this purpose, 
methanol is a common building block that can be produced from a variety of feedstock such as 
coal [5, 6], natural gas [7], and biomass [8, 9]. The catalytic conversion of methanol to light 
olefins has previously been studied over different types of zeolite: ZSM-5 [10-12], MOR [13], 
and Aluminophosphate SAPO-34 [14] in different operating conditions. 
ZSM-5 (MFI topology) zeolite is the most used at the industrial level because it has thermal 
stability and high hydrothermal tolerance. It also boasts unique selectivity properties involving 
a three-dimensional porous structure and two-group interconnected channels (ellipsoidal [5.3 x 
5.6 Å] and sinusoidal [5.1 x 5.5 Å]) [15-18]. Another important factor of the HZSM-5 is the 
acidity related to the selectivity of propylene [17]. It was determined that the HZSM-5 with a 
higher Si/Al ratio is more appropriate to achieve good selectivity of propylene [17]. 
In general, zeolites are synthesized as powders [19]. In industrial processes, the use of 
catalysts in powder form can generate operational problems such as internal diffusional 
problems and pressure drop in fixed bed reactors [20]. Therefore, instead of using the ZSM-5 
in its powder form, this was extruded. The extrusion process is one of the most appropriate 
and used techniques for the manufacture of cylindrical fixed-bed catalysts. 
In Methanol To Olefins (MTO) reactions, methanol is first converted in situ to dimethyl ether 
(DME) and water via a dehydration reaction, which is submitted to equilibrium and therefore, 
methanol is not fully converted. Based on many studies, the maximum methanol that can be 
converted varies from 80 to 90% with higher selectivity toward DME [21-23]. The 
equilibrium mixture (MeOH, DME, and water) formed is then converted into light olefins. An 
alternative to the MTO reaction is the DTO (Dimethyl ether To Olefins) reaction. In a recent 
paper, Al-Dughaither and De Lasa [24] stressed the many advantages of using DME instead of 




methanol for the synthesis of light olefins. These advantages allow the synthesis to be 
economical, if the DME is produced directly from syngas (lower equipment cost). It allow 
means a chemically advantageous process since the reduction of thermodynamic constraints 
lowers H2/CO molar ratio to close to 1 for the direct synthesis of DME, contrary to methanol 
synthesis, which usually operates at a ratio of above 2. 
MTO reactions were source of significant attention in the past year, especially to elucidate the 
formation mechanism and the origin of the first carbon bond, whether or not the reaction was 
carried with methanol or dimethyl ether. Stocker [25] mentioned in his review that more than 
twenty mechanisms have been proposed to explain the origin of the first carbon bond 
formation. According to the author, these mechanisms can be classified in four categories: (i) 
carbene, (ii) carbocation, (iii) free radicals, and (iv) mechanisms involving oxonium ylide 
intermediates. There is, however, no consensus on the previously mentioned mechanisms. 
Recently, with the general acceptance of the hydrocarbon pool mechanism, investigations on 
the formation of the first carbon bond mechanism became less important. According to the 
hydrocarbon pool mechanism, the active centre is an organic species adsorbed on the pores or 
cages of the microporous solid. The exact nature of the active species seems to vary with the 
types of catalyst and reaction conditions. Polymethylbenzenes [26-32] and cyclopentenyl [33, 
34] species have so far been identified as active hydrocarbon pool centres. 
Most studies published on MTO or DTO are more often oriented towards mechanistic 
considerations, catalyst formulation or coke characterisation at laboratory scale. However, 
applications to industrial processes for such technologies have been scarcely reported, and just 
a few works reported that feed composition in the Methanol To Propylene (MTP) process 
could contain methanol, water, and DME [35]. More specifically, olefins production at 
industrial level depends on different operating conditions principally temperature, WHSV and 
the composition of the feed. This fact implies that many catalytic tests must be carried out. 
Using a Design of experiments (DOE) methodology is possible to determine and evaluate the 
relationship of different factors and their interactions, and in this way maximise the 
exploitation of results using a minimum of resources. In addition, the DOE approach allows 
the presentation of results reporting those based on the means, useful to take informed 
decisions [36, 37]. In this work, Design of Experiments (DoE) is used to show the impact of 




feed composition and operating conditions for olefins synthesis over H-ZSM -5 with Si/Al 
ratio=560.  Such an approach was recently used by Fegade et al [38], although for other 
applications (propylene aromatization reaction). 
4.2. Experimental section 
4.2.1. Catalyst preparation 
The powder zeolite H-ZSM-5 was supplied by Zeolyst with a Si/Al ratio of 560. The catalyst 
was prepared by extrusion process mixing 25 % wt colloidal silica Ludox HS-40 (permanent 
binder) and 75 % wt H-ZSM-5. The colloidal silica was used to increase mechanical strength 
of the mixture.  Since the powder catalysts do not exhibit plasticity properties required for 
extrusion, an 8.5 % (w/w) solution of hydroxyethylcellulose (‘‘HEC’’, Fluka) in deionized 
water was used. The optimum mass ratio between the HEC solution and the solids was kept at 
0.6 according with the [39] method. The complete process used in this study has been 
previously reported in literature [40, 41]. 
4.2.2. Catalyst Characterization 
Before the reaction, the synthesized extruded catalyst is characterized by the following 
techniques. The pore volume of the powder and of the extruded catalysts were measured by 
nitrogen adsorption at -196 °C, using an ASAP model 2000 (micrometrics) gas adsorption 
system to determine the microporous volume using the Dubinnin-Radushkevich equation [42]. 
The total acidity and the acidic properties (Brønsted and Lewis acid sites) of the sample were 
evaluated using Fourier transform infrared (FTIR-Py) spectra of adsorbed pyridine (Py). 
Approximately 7 milligrams of the pelleted samples were used for each analysis. The tablet 
was pretreated at 380 °C for 24 hours under vacuum pressure and once the sample was cooled 
to room temperature, pyridine adsorption was then performed at room temperature for 30 
minutes. Subsequently, the pyridine desorption was made at 150 °C for 60 min, and finally, 
FTIR analysis were realized. Concentration of the acid sites was determined as reported by 
Marie-Rose et al [43]. Characterization results are presented in Table 4.1. 
 









Acidity (mol.g-1) Surface area 
(m2.g-1) 
Porosity (cm3.g-1) 
Brønsted Lewis BET Vmicro Vmeso 
ZSM-5 560 32.16 15.98 329.5 0.125 0.137 
 
4.2.3. Catalytic tests 
All catalytic reactions were performed in a ﬁxed bed stainless steel reactor (2.03 cm i.d, length 
= 100 cm). The reactor was placed in a tubular oven with independent temperature control. 
Zeolite samples were heat-treated in situ at a 5 °C/min heating rate, under N2 ﬂow (500 
ml/min), at atmospheric pressure. When the zeolite samples reached 515 °C, they were 
maintained at that temperature for 5h.  
All catalysts were tested at atmospheric pressure for a 5h reaction time. Liquid reagents 
(methanol and water) were pumped into the system using an HPLC pump. The flow of 
dimethyl ether (DME) was controlled using a mass flow meter, and the gas mixture was then 
fed through the top of the reactor, where the catalyst was placed. 
After the reaction, the reactor outlet stream was cooled to 30 °C, after which the gas and liquid 
were separated. Gas products were analysed and quantified using an on-line GC (Agilent 
Technologies, model 7820A) with ﬂame ionization detector (FID), equipped with an Agilent 
DB-624 column (30m x 0.25mm x 1.4µm). The following temperature program was 
employed: isothermal at 40 °C for 10 min, heating at 20 °C/min up to 60 °C, 60 °C for 5 min, 
then heating at 30 °C/min to 180 °C, after which temperature was maintained for 5 minutes. 
The liquid fraction obtained after the reaction contained two phase (one aqueous and one 
organic phase). The two phases were separated using a separatory funnel. The organic fraction 
was analysed of form quantitative using a gas chromatograph (Agilent, model 7890A) 
equipped with an Agilent DB-624 capillary column (30m x 0.25mm x 1.4µm) and a FID. The 
water content each phase was quantified using a Karl Fisher titration.  
Catalytic tests were performed under the conditions reported in Table 4.2 





Table 4.2. Experimental factors to evaluate H-ZSM-5 (ratio Si/Al=560) catalyst  
Factors    
Temperature (°C) 400 450 515 
WHSV (h-1) 15 20.8 50 
%H2O (wt %) 25 52 60 
%MeOH (wt %) 5 15 25 
 
4.2.4. Design of Experiments (DoE) 
Design of Experiments (DoE) was carried using the Minitab software and the experimental 
parameters are presented in Table 4.2 to evaluate the H-ZSM-5 catalyst (ratio Si/Al=560). 
Classical DoE leads to 81 runs and, in order to reduce the number of tests, an optimal design 
tool was used. Optimal designs provide a flexible and powerful alternative to classical DoE. 
The 14 runs obtained after optimization are presented in Table 4.3. 
Table 4.3. Optimized Design of Experiments on 14 runs 
StdOrder RunOrder Temperature °C WHSV h-1 Methanol 
content (wt %) 
Water content 
(wt %) 
36 2 450 15 25 60 
26 4 400 50 25 52 
70 7 515 20.8 25 25 
46 3 450 50 5 25 
56 24 515 15 5 52 
15 71 400 20.8 15 60 
41 15 450 20.8 15 52 
58 50 515 15 15 25 
1 57 400 15 5 25 
66 79 515 20.8 5 60 
78 19 515 50 15 60 
43 26 450 20.8 25 25 
22 49 400 50 15 25 
47 29 450 50 5 52 
 




4.3. Results and Discussion 
All runs led to a methanol conversion of 100%, thus methanol conversion do not be reported 
as a response in the DoE. The products of the reaction were classified by families: paraffins, 
olefins, naphthenes, and aromatics.   
4.3.1. Effects of reaction temperature 
The temperature of reaction has a significant effect on DME conversion, as shown in Figure 
4.1. An increase of the reaction temperature leads to an increased conversion of DME. In the 
temperature range tested, the highest DME conversion observed was of 97 % at 515 °C.  
  
Figure 4.1 DME conversion according to operating temperatures *Data reported at 400 °C represents an means of 4 
experimental points while the points at 450 and 515 °C represent an means of 5 experimental points 
The main effect of temperature on the selectivity of products is reported in Figure 4.2. In the 
temperature range studied, the main products of the reaction are olefins. Olefins selectivity 
increases with a higher reaction temperature (Figure 4.2b). Rising the temperature by a total of 
115 °C led to an 11 % increase in olefins production. Naphthenes selectivity slightly increases: 
namely 1 % over a 115 °C temperature variation (Figure 4.2c). A decrease of the selectivity of 
paraffins (-7 %) and aromatics (-4 %) was also observed in the temperature range evaluated 





































Figure 4.2 Means effects of temperature on production of (a) Paraffins, (b) Olefins, (c) Naphthenes, and (d) Aromatics. 
* Point at 400 °C represents means of 4 experimental data points, and points at 450 and 515 °C represent means of 5 
experimental data points 
Figure 4.3 shows that the two major olefins formed are propylene and ethylene. Propylene 
selectivity increased with a higher reaction temperature, while ethylene selectivity decreased 
under the same conditions. Results from literature confirm that a higher selectivity to 
propylene is mainly due to a higher reaction temperature [24, 44]. 
Based on the results obtained and according to the literature, high temperatures favor olefins 
formation at the expense of paraffins [25, 44, 45] and aromatics. Literature reports that 
paraffins and aromatics are mainly formed from light olefins by hydrogen transfer and 
aromatization [34, 35, 38-40]. At low temperature (400 °C), hydrogen transfer reactions are 
favoured as compared to the dehydrocyclisation of light olefins. An increase of temperature 
















































































































Figure 4.3 Means effects of reaction temperature for (a) Propylene, (b) Ethylene, and (c) coke production.* Point at 
400 °C represents means of 4 experimental data points, and points at 450 and 515 °C represent means of 5 
experimental data points 
No deactivation of the catalyst was observed during 300minutes of reaction for all reactions. 
The amount of coke was determined after each run and is reported in Figure 4.3c. The amount 
of coke formed on the zeolite decreased with an increasing reaction temperature. Bibby et al 
[46] reported that coke deposition in zeolites with high silica content can be affected by the 
presence of water at high reaction temperatures, due to hydrolysis of aluminium in zeolite 
lattice and consequently the change of acidity. This effect could be the cause of the decrease in 
the coke deposition with the increase in temperature. It was shown that olefins were 
responsible for coke formation and that the coke formed affected the rate of different reaction 
pathways for the conversion of DME to olefins [25]. Coke molecules formed usually cover the 
acid sites of the catalyst and lead to a decreased production of olefins in favour of paraffins 




















































































4.3.2. Effects of the Weight Hourly Space Velocity 
Varying WHSV from 15 to 52 h-1 had an effect on DME conversion and products distribution, 
as reported in Figure 4.4.  
 
Figure 4.4 Means effects of WHSV for DME conversion (a), Paraffins (b), Aromatics (c), Naphthenes (d) and Olefins 
(e) selectivities. * Point at 400 °C represents means of 4 experimental data points, and points at 450 and 515 °C 
represent means of 5 experimental data point 
As showed in Figure 4.4a, DME conversion decreased from 80 to 70 % when the WSHV was 
increased. Paraffins (Figure 4.4b) and aromatics (Figure 4.4c) increased while naphthenes 
(Figure 4.4d) and olefins (Figure 4.4e) selectivity decreased with increasing to the WHSV 









































































































































increase in paraffins and aromatics, thus showing that these last two products are secondary 
products derived from olefins and naphthenes. Based on the results, the main effect of WHSV 
is related to hydrogen transfer and cyclisation reactions. Paraffins formation take place due to 
the transformation of olefins by means of hydrogen transfer reactions [25, 47-50]. Naphthenes 
for its part follow a formation process by cyclisation of olefins. Finally, aromatics are formed 
by the transformation of naphthenes through dehydrogenation reactions, but not by the 
transformation of paraffins (dehydrocyclisation).  
Results obtained from this work suggest the following reaction pathway (Figure 4.5). 
Naphthenes for its part follow a formation process by cyclisation of olefins. Finally, aromatics 
are formed by the transformation of naphthenes through dehydrogenation reactions, but not by 
the transformation of paraffins (dehydrocyclisation). Results obtained from this work suggest 
the following reaction pathway. 
 
Figure 4.5 Conversion pathway for olefin transformation from a methanol, DME, and water mixture. Operated at 400-
515 °C and WHSV of 15 to 50 h-1 
4.3.3. Effects of water concentration 
Figure 4.6 shows the main effects of water on DME conversion and products selectivity. 
Results show that water content in the range studied (25 to 60 wt %) did not affect DME 
conversion and selectivity towards paraffins, olefins, and naphthenes. The main effect of water 
is on the selectivity for aromatics and on the amount of coke formed. Water acts as an inert 
diluent and attenuates the evolution of coke formation in the pores of the zeolite. Coke is 
known to be the main cause of zeolite deactivation. It was shown that increasing the amount of 
water in the feed led to a decrease of the amount of coke measured after reaction (Figure 4.6f). 
The partial pressure of reactants (methanol and DME) plays an important role on product 
distribution [32]. Partially decreasing both methanol and DME by increasing water content 
limits the conversion of olefins into aromatics (Figure 4.6). Catalyst life time could therefore 
be increased by reducing partial pressure of reactants with water. 
Olefins Paraffins
AromaticsNaphthenes





Figure 4.6 Means effects of water content for DME conversion (a), Paraffins (b), Aromatics (c), Naphthenes (d), 
Olefins (e) selectivities, and coke (f) 
4.3.4. Effects of methanol 
Figure 4.7 shows the main effect of methanol content in the feed on DME conversion and 
































































































































































Figure 4.7 Means effects of methanol content for DME conversion (a), Paraffins (b), Aromatics (c), Naphthenes (d), 
Olefins (e) selectivities, and coke (f) 
Results show that the effects of methanol content could be assimilated to the effect of 
methanol partial pressure. However, the effect of methanol is negligible on naphthenes 
selectivity and on coke formation. Increasing methanol partial pressure decreases DME 
conversion and olefins selectivity, while increasing paraffins selectivity. The decrease in DME 
conversion follows the same trend as the decrease in olefins selectivity, confirming that olefins 

































































































































































increase in paraffins at the expense of aromatics. On the other hand, high methanol content in 
the feed should increase hydrogen transfer reaction and limit deshydrocyclisation reaction. 
4.3.5. Interaction 
Results presented in Figure 4.8 show the interaction between the different parameters studied 
in this work. Olefins selectivity is higher at high reaction temperature, low WHSV, high water 
content, and low methanol concentration.  
 
Figure 4.8 Correlation between the different experimental parameters using a DoE approach 
 
The optimal conditions found in the parameter range used in this study are presented in Table 












Table 4.4. Optimal conditions for olefins synthesis over H-ZSM-5 (ratio Si/Al=560) catalyst 
 
4.3.6. Catalyst stability at optimal conditions 
The catalyst stability was estimated after 300 minutes of reaction taking into account the 
optimal conditions for the production of olefins found in this work, which are to 515 °C, a 
WHSV of 15 h-1 and a feed composition of 5 wt % of methanol, 35 wt % of DME and 60 wt 
% of H2O) over HZSM-5 with Si/Al ratio of 560. Figure 4.9 shows that the catalyst showed 
high activity and stability toward the conversion of DME at 97 %.  Figure 4.9 also shows that 
the amount of coke formed on the catalyst pores is very stable (1 % after 90 minutes of 
operation) and that catalyst was not deactivated after 300 minutes of reaction. Therefore, the 
results show that the optimal conditions of operation also have a strong impact on the catalyst 





Temperature 515 °C 




DME conversion 97.2 % 






Ethylene 22.3  
Propylene 55.2  
Butenes 8.1  
Higher olefins 2.3  
Coke 1.2 wt % 
% Carbon balance 99 %  
% water balance 98 %  





Figure 4.9 Conversion of DME () and coke concentration () versus Time on Stream (TOS) in minutes using HZSM-
5 catalysts with ratio 560. Reaction conditions: 515 °C, WHSV 15h-1, 5  wt % Methanol, 35  wt % DME, and 60 wt % 
H2O. 
4.4. Conclusions 
Optimized statistical design of experiment (DoE) methodology was used to determine the 
optimum operating conditions for olefins synthesis from a methanol, DME, and water mixture. 
Results obtained in this work showed that high temperatures and low WSHV had greater 
effects on selectivity to olefins. Low methanol and high water concentrations in the feed also 
increased the selectivity to olefins. However, the main effect of water concentration is on coke 
formation and, by association, on the lifetime of the catalyst, since water was shown to 
attenuate coke formation during the reaction. DoE can be used as a primary tool for the 
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Résumé :  
 
La conversion du méthanol et du DME à propylène a été étudié dans un réacteur à lit fixe en 
utilisant un catalyseur extrudé H-ZSM-5 liée à une matrice de slice. Les propriétés physico-
chimiques de ces catalyseurs a été déterminé par MEB, l’adsorption et désorption d’azote, 
DRX et TPD-NH3. Les résultats ont montré que la quantité de mésopores a tendance à varier 
en fonction du procédé d'extrusion, qui a un effet positif sur la sélectivité du propylène. Des 
expériences ont été réalisées à 515 °C avec une WHSV de 15h-1 et à différents rapports Si/Al 
variant de 60 à 560. Différents temps de réaction et concentrations en eau allant de 30 à 2400 
minutes et 0 à 60 % massique respectivement ont été pris en considération. Des expériences 
additionnelles avec l’éthylène (ou propylène) et de l’eau ont été réalisées pour d’élucider les 
réactions secondaires. Les résultats mis en évidence que le rapport Si/Al a eu un effet sur la 
conversion du DME, de même sur la sélectivité des produits et la déposition du coke. La 
conversion du DME et la sélectivité en propylène augmentent, tandis que la déposition du 
coke diminue sur le rapport Si/Al plus élevé. Il semble que la sélectivité du propylène 
augmente avec le temps de réaction. De plus, l’addition d’eau dans l’alimentation facilite la 
désorption des oléfines réduisant ainsi la quantité de produits secondaires. 
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Abstract 
Conversion of methanol and dimethyl ether to propylene was investigated in a fixed-bed 
reactor using an extruded H-ZSM-5 catalyst embedded in a matrix of silica. Physical and 
chemical properties of these catalysts have been determined by SEM, N2 adsorption-
desorption, XRD, and NH3-TPD. Results showed that the amount of mesopores tends to vary 
with the extrusion process, which has a positive impact on propylene selectivity. Experiments 
were carried out at 515°C, with a Weight Hourly Space Velocity (WHSV) of 15 h-1, and at 
different Si/Al ratios ranging from 60 to 560. Different reaction times and water 
concentrations ranging from 30 to 2400 min and 0 to 60 %wt. respectively were considered as 
well. Additional experiments with ethylene (or propylene) and water were performed to 
elucidate side reactions. The results highlighted that the Si/Al ratio had an effect on dimethyl 
ether conversion, likewise on the products selectivity and coke deposition. At higher Si/Al 
ratio, DME conversion and selectivity in propylene increased, while the coke deposition 
decreased. It seems that propylene selectivity increases with regards to reaction times. Also, 
addition of water in the stream facilitates olefins desorption, thus reducing the amount of side-




Article 2: Effect of water content and catalysts acidity in the products distribution during 










































Article 2: Effect of water content and catalysts acidity in the products distribution during 




Propylene is one of the most important compounds in the petrochemical industry [1]. Its 
demand, supply, and pricing depend on refineries’ production, operating costs, and ethylene 
demand [2]. Despite that, the demand for propylene is much higher than that of ethylene [3]. 
Propylene is used in the production of propylene oxide, polypropylene, acrylonitrile, and 
others [4, 5], and is conventionally produced both by thermal and ﬂuid catalytic cracking [3, 
6], which represent 98wt% of worldwide propylene production [4]. However, thermal cracking 
has various disadvantages, including a high energy consumption and a low selectivity to 
propylene [3, 7, 8].  
In recent years, different alternatives have been developed for propylene production, such as 
propane dehydrogenation [3], olefins metathesis [3], methanol to oleﬁns (MTO), dimethyl 
ether to olefins (DTO), and methanol to propylene (MTP) [2, 6, 7]. Methanol is widely used 
because it can be abundantly obtained from different sources such as natural gas, shale gas, 
biomass, and coal [6, 9-12]. The MTP process has the advantage of using economic feed, high 
selectivity to propylene, high propylene/ethylene (P/E) ratio, and high propylene yield, and 
has thus attracted much interest from both the industry and the scientific community [10, 13-
15]. The MTP process was developed by a company named Lurgi, where they operate at close 
to atmospheric pressure and at a reaction temperature of 350 to 500 °C. This process is 
performed on a ﬁxed bed reactor using ZSM-5 based zeolite as catalyst [6, 15]. 
The reaction for conversion of methanol to olefins over zeolite catalysts has been extensively 
investigated over the past 30 years. It is widely accepted that methanol conversion initially 
proceeds through equilibrium with DME. However, extensive efforts were made to determine 
the step (mechanism) leading to the formation of the first C-C bond from methanol or DME 
precursor. At this day, more than 20 mechanisms were reported in the literature [10, 16] and 
the most widely supported are: (i) oxonium ylide mechanism [16, 17], (ii) carbene mechanism 
[18, 19], (iii) free radical mechanism [20] and (iv) carbocation mechanism [21]. One of the 
great advances in understanding the reaction mechanisms came with the “Hydrocarbon pool” 
concept [22-26]. The essential feature of hydrocarbon pool mechanism is that the methanol (or 
DME) reacts with hydrocarbon species formed in the catalyst to begin a sequence of steps 
leading to primary olefinic products and regeneration to the original hydrocarbon in a catalytic 
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cycle [27]. The Hydrocarbon pool mechanism, has gained general acceptance while the 
mechanism of formation of the initial C-C bond still under discussion. The importance of the 
initial C-C bond formation become minor over the year because it is linked with the induction 
period during the reaction [27]. 
ZSM-5 (MFI topology) zeolite is the most frequently used at the industrial level because it 
possesses high thermal and hydrothermal stability. In addition, it shows unique selectivity 
properties emerging from its three-dimensional porous structure and two groups of 
interconnected channels: ellipsoidal 5.3 x 5.6 Å and sinusoidal 5.1 x 5.5 Å [14, 15, 28, 29]. 
Another important factor of its protonated form (H-ZSM-5) is its acidity, which has been 
associated to propylene selectivity [28]. Zeolite properties such as acid strength and acid sites 
distribution can be modified by changing the Si/Al ratio [6]. It was determined that the 
HZSM-5 with higher Si/Al ratio is more appropriate to achieve good propylene selectivity 
[28]. 
In general, zeolites are synthesized as powders [30]. At laboratory scale, they can be used in 
gas-phase catalytic reactions without difficulty. However, in industrial processes, their uses in  
powder form can generate operational problems such as pressure drops [31]. Therefore, 
instead of using zeolites in their raw powder form, they can be replaced by extruded cylinders. 
Extrusion is one of the most commonly used techniques in manufacturing ﬁxed-bed catalysts 
[31], which also includes other steps such as mixing, drying, thermal treatments, and 
crosslinking processes [32].  
Most of the studies published on MTP processes aim at developing catalysts with mesoporous 
structures as well as different acidity levels or particle size, in order to obtain high efficiency 
in the reaction at lab scale. However, these studies do not take into account the interaction 
between reactants, a relevant aspect for industrial scale applications. Early works on an 
industrial scale from Wan [33] reported the use of a feed composition in the Methanol To 
Propylene (MTP) process containing methanol, water and DME, as a first approach to 
evaluate reactants interaction. Nevertheless, the subject has not yet been thoroughly 
investigated. 
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In this work, the focus will be placed on the use of methanol produced from syngas which, in 
turn, was produced from the transformation of urban wastes (a mix of plastics and 
lignocellulosic biomass) blended with Dimethyl ether (DME) and different water contents. It 
is well known that methanol dehydration reaction reach a 80-90% methanol conversion [34, 
35] hence some of the MeOH is not converted. In this work, the objective is to use a 
composition of methanol/DME/water for light olefins synthesis. In order to evaluate products 
distribution and the effect of the acidity of the catalyst in the synthesis of green propylene, 
reactions were carried out over a H-ZSM-5 catalyst extruded with different Si/Al ratios. 
5.2. Materials and methods 
5.2.1. Catalysts preparation 
Zeolite HZSM-5 catalysts (supplied by Zeolyst) with three different Si/Al ratios were used: 
60, 160, and 560. The catalysts were prepared by an extrusion process mixing 75 % (w/w) 
zeolite and 25 % (w/w) colloidal silica (Ludox HS-40), used to increase mechanical strength of 
the mixture (as permanent binder). Plasticity and viscosity of the solids were provided by an 
aqueous solution of 8.5% (w/w) of hydroxyethylcellulose (‘‘HEC’’, Fluka). The mix ratio 
between the HEC solution and the solids was kept at 0.6 according with the Freiding et al. [32] 
method.  
First of all, zeolite (ZSM-5) in powder form and colloidal silica were mixed for 10 minutes 
while solubilisation of HEC in deionized water was carried out at room temperature for 10 
min, after which both mixtures were combined. The obtained blend was extruded to form 
cylindrical sticks with a 3-4 mm diameter and a 10-30 cm length. Extrudates were cut into 3-5 
mm long pellets and dried for 24h at room temperature. Subsequently, pellets were calcined at 
550 °C for 3h (heating ramp of 2 °C/min) under an air flow (100 ml/gpellets). Extrudates were 
exposed to a crosslinking process in an aqueous solution of ammonium nitrate (NH4NO3) 
(2M/10g of catalyst) at 55 °C, after which they were dried for 4 hours at 120 °C prior to being 
calcined again. 
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5.2.2. Catalysts characterization 
5.2.2.1. Nitrogen adsorption 
The N2 adsorption/desorption isotherms were measured using a Micrometrics ASAP 2020 
system. The sample was outgassed at room temperature for 10 minutes, after which the 
temperature was raised to 90 °C and maintained for 1 hour, before being raised once more to 
350 °C and kept for 12 hours (prior to the N2 adsorption measurement). The Brunauer–
Emmett–Teller (BET) surface area was calculated from the adsorption isotherm at P/P0 
between 0.01 and 0.15. The total pore volume was determined from the nitrogen amount 
adsorbed at a relative pressure of 0.97. The external surface area and the mesopore volume 
were evaluated by the t-plot and the BJH method, respectively. 
5.2.2.2. XRD 
X-ray powder diffraction (XRD) patterns were obtained using a Phillip X’pert Pro 
diffractometer with CuKα radiation (1.5406 Å) operated at 40kV and 50mA with a range (2θ) 
varying from 5 to 60°. The relative crystallinity of the samples was determined from the peak 
area between 2θ = 22–25° based on the powdered ZSM-5 [36]. 
5.2.2.3. Ammonium-TPD 
Total acidity was evaluated using Ammonium – TPD according to the following procedure. 
About 0.15 g of the sample was used initially and packed in the middle of a tubular reactor. 
Prior to the measurements, the sample was degassed at 90 °C for 1h under ﬂowing helium 
(He) (60 ml/min) to remove water vapor without damaging the pores. The sample was heated 
at 330 °C (heating ramp of 10 °C/min) under inert atmosphere (He) allowing a complete 
removal of impurities. This temperature was maintained for 2 hours, after which the samples 
were cooled to room temperature. They were then saturated with 5% ammonia in helium at 
room temperature for 30 min and subsequently raised to 100 °C again under a flow of helium 
to remove all physically adsorbed ammonia before the final pretreatment step. Ammonia TPD 
profiles were obtained by raising the sample temperature from 100 °C to 500 °C under He 
flow (20mL/min) with a 10 °C/min heating ramp. The TPD signal was simultaneously 
monitored by a thermal conductivity detector (TCD). 
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5.2.2.4. Coke quantification 
After the reaction, the coke content in the zeolite materials was determined following 
combustion in an oven. Samples were heated up to 100 °C (heating ramp of 10°C/min) in an 
air flow during 4 hours, thus removing the water adsorbed in the catalyst. Temperature was 
then raised to 550 °C (heating ramp of 2 °C/min) under air, and maintained for 4 hours. The 
temperature was then decreased to 100 °C.  
5.2.3. Activity test 
All catalytic reactions were performed in a ﬁxed bed stainless steel reactor (2.03cm i.d, 
length = 100 cm) and the latter was placed in a tubular oven with an independent temperature 
controller. Zeolite catalyst was heat-treated in situ with a 5 °C/min heating rate under N2 ﬂow 
(500 ml/min) at atmospheric pressure until the temperature reached 515 °C, where it was 
maintained for 5h. Then, experiments were carried out at 515 °C, with a Weight Hourly Space 
Velocity (WHSV) of 15 h-1. In specific cases where water content was evaluated, a nitrogen 
flow was used to keep the same velocity. To be sure that the residence time was not affected, 
nitrogen flow was corrected considering densities difference (Nitrogen and water). 
Methanol used in this study was supplied by Enerkem Inc (IMPCA grade) and DME was 
supplied by Air Liquide (99.99 % purity). Water used was distillate water produced in the 
laboratory. Liquid reagents (methanol and water) were pumped into the system using a HPLC 
pump while the gas reagents were controlled using a mass flow-meter through the top of the 
reactor. 
The reactor outlet stream was cooled down to 30 °C in a condenser allowing separation of the 
produced gas and liquid. Gas products were analyzed and quantified using an on-line GC 
(Agilent Technologies, model 7820A) equipped with ﬂame ionization detector (FID) and an 
Agilent DB-624 column (30 m x 0,25 mm x 1,4 µm). The following temperature program was 
employed: isothermal at 40 °C for 10 min, heating at 20°C/min up to 60 °C, 60 °C for 5 min, 
then heating at 30 °C/min to 180 °C, which was maintained for 5 minutes.   
The liquid fraction obtained after the reaction contained two phase (one aqueous and one 
organic phase). The two phases were separated using a separatory funnel. The organic fraction 
was analysed of form quantitative using a gas chromatograph (Agilent, model 7890A) 
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equipped with an Agilent, DB-624 capillary column (30 m x 0,25 mm x 1,4 µm) and a FID. 
The water content in each fraction was quantified using a Karl Fisher titrator. The aqueous 
phase contained 98 % wt water and 2 % wt aromatics. Composition of the organic phase as 
well as the aromatics found in the aqueous fraction are reported in Table 5.3 to Table 5.6. 
 
Table 5.1 shows the operation conditions used to evaluate the influence of reaction times on 
the conversion of methanol/DME, the influence of water on the conversion of methanol/DME, 
ethylene, and propylene, and the influence of acidity on the transformation of methanol/DME.  
 
Table 5.1. Operation conditions over ZSM-5 zeolite at 515 °C and 15 h-1 
Test Catalyst TOS (min)a 
Feed composition (wt. %) 
MeOHb H2




Si/Al ratio 60, 
160 and 560 




Si/Al ratio 560 
30, 90, 170, 
300, 1400 
and 2400 





Si/Al ratio 560 
300 
5 
0, 10, 40, 
60 
35 60,50,20,0 (-) (-) 
(-) 








0, 20 40, 
60 
(-) (-) (-) 
100, 80, 60, 
40 
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5.2.4. Data evaluation 
Calculation of the WHSV, selectivity and coke content was achieved using Eqn. 1-3 presented 
below: 
𝑊𝐻𝑆𝑉 = 
𝑀𝑎𝑠𝑠 𝑓𝑙𝑜𝑤 𝑟𝑎𝑡𝑒 𝑜𝑓 𝑓𝑒𝑒𝑑 (
𝑔
ℎ)




Selectivity =  
𝑀𝑜𝑙𝑒𝑠 𝑜𝑓 𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛 𝑖𝑛 𝑎 𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑡











The equation used for coke content calculation was reported in work of Coelho et al. [37]. In 
the equation, 𝑚𝑖 is the initial mass of catalyst while 𝑚𝑓 correspond to its final mass.  
5.3. Results and discussion 
5.3.1. Physicochemical properties 
The adsorption and desorption isotherms obtained for each catalyst are presented in Figure 
5.1. It shows a typical pattern for materials containing micro- and mesopores in their structure. 
All catalysts show a type IV isotherm with H3 type hysteresis [38-42]. Notice that the 
extruded catalysts (E) depicted an increase in the intercrystalline mesopores. Hence, these 
results reveal that the colloidal silica used as permanent binder is the one responsible for the 
formation of mesopores in the catalyst. Additionally, an increase of the average particle size as 
well as the micropore volume was observed (see Table 5.2). This increase could be mainly due 
to the binder-zeolite interaction as suggested by Al-Dughaither et al. [42]. 
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Figure 5.1 N2 adsorption (solid symbols) and desorption (open symbols) isotherms at 77 K for (a) (■, □) HZSM-5(560-
P) and (, ) HZSM-5(560-E), (b) (■, □) HZSM-5(60-P) and (, ) HZSM-5(60-E) and (c) (■, □) HZSM-5(160-P) and 
(, ) HZSM-5(160-E). 
The crystallinity level of the catalysts is shown in Table 5.2. Extruded catalysts have a high 
crystallinity level of 75 %, indicating the presence of the permanent binder in their structure. 
The XRD results of all H-ZSM-5 zeolites (with different Si/Al ratios) show that both the 
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(μmol Ammonium /g cat)g 
Totalc Microc Mesod Total Weak Mid Strong W/Sh 
60 (P)a 0.172 0.125 0.047 7.6 263 100 598.5 400.1 29.6 168.8 2.37 
60 (E)b 0.32 0.14 0.18 9.23 429 75 510 311.7 20 178.3 1.75 
160 (P)a 0.179 0.127 0.052 4.89 503 100 292.3 158.7 14.9 119 1.3 
160 (E)b 0.31 0.15 0.16 9.21 681 75 223 111.8 8.9 102.4 1.1 
560 (P)a 0.169 0.125 0.044 5.5 1675 100 38.25 16.5 1.35 20.4 0.8 
560 (E)b 0.265 0.135 0.13 9.2 1907 75 20 8.3 0 11.7 0.7 
a. Powder (P) and b. extrudate (E), c. micropore = t-plot method, d. Vmesopore = Vtotal pore − Vmicropore. e. SEM, fXRD 
(zeolite−binder mixtures including 75%-25% dry mass), g. Concentration of acid sites per gram of catalyst derived from 
the TPD study of adsorbed Ammonium and h.Weak acidity/Strong Acidity 
 
Particle growth after extrusion as well as agglomeration can be observed. Particle size of all 
the catalysts increases after the extrusion process (Table 5.2). This should increase 
proportionally with the agglomeration of the crystals between the zeolite and the permanent 
binder [43]. 
Table 5.2 also shows the total quantity of acid sites for each zeolite. Notice that the acidity of 
the extrudates decreases between 48 and 15 %, as compared to zeolites in powder form. This 
effect is also associated with the permanent binder used in the extrusion process. The binder 
generates mesopores in the catalyst through the catalyst dealumination, a tendency that was 
also confirmed by Al-Dughaither et al. [42]. 
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Figure 5.2 XRD spectra for the following zeolites: (a) ZSM5–560(P), (b) ZSM5–560(E), (c) ZSM5–60(P), (d) ZSM5–
60(E), (e) ZSM5–160(P), ZSM5–160(E). 
 
5.3.2. Catalytic test 
In this work, methanol conversion was always of 100 %, explaining why its conversion is not 
reported and not discussed.  
 
5.3.2.1. Acidity effect on the conversion of DME and methanol to 
propylene over HZSM-5 (Si/Al=60, 160, 560) 
Table 5.3 shows the conversion of DME on HZSM-5 with different Si/Al ratios recorded after 
300 minutes of TOS. It is noteworthy that the catalyst was not deactivated after 300 min of 
reaction and that all three catalysts showed high activity toward the conversion of DME. 
Results also show that DME conversion increases with the rising Si/Al ratio, thus with lower 
acidity (Table 5.2). It is clear here that the acidity of the catalyst plays an important role on 
DME conversion to hydrocarbons.  
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Table 5.3. Acidity influence on conversion of DME and products selectivity over HZSM-5 with different Si/Al ratio (60, 










 Selectivity molar % 
Ratio 
molar 
C2=- C5= C2=a C3=b C4=c C5+=d P5+e 
N5+
f 
Ag C3=/ C2= 
60 83.2 4 84.68 38.69 41.63 2.46 1.90 12.5 0.60 2.30 1.10 
160 96.2 3.8 87.99 20.03 58.91 6.75 2.30 8.20 1.60 2.22 2.90 
560 97.2 1 87.90 22.30 55.20 8.10 2.30 6.90 1.90 3.24 2.50 
a. (C2=) ethylene, b. (C3=) propylene, c. (C4= ) n-butenes, d. (C5+=) high olefins, e. (P5+) high paraffins, f. (N5+) 
naphthenes, g. (A) Aromatics. Reaction conditions: 515°C, WHSV 15h-1, 5% wt Methanol, 35% wt DME, 
and 60%wt H2O, reaction time 300 minutes. 
 
The amount of coke, determined after each run (300 minutes), is also reported in Table 5.3. 
The results show that the increasing Si/Al ratio has led to less coke formation. Therefore, it is 
obvious that a low Si/Al ratio (= higher acidity) favors the formation of coke and decreases the 
conversion of DME (Table 5.2). The use of a high Si/Al ratio ZSM-5 zeolite for DME 
conversion into hydrocarbons could play an important role in increasing the life span of the 
catalyst, since the main cause of deactivation for this reaction has been associated to coke 
formation. 
Table 5.3 shows that all catalysts presented good activity for the production of olefins with 
high selectivity toward propylene. Higher propylene/ethylene (C3
=/C2
=) ratio was obtained 
with a catalyst Si/Al ratio of 160. Oleﬁns selectivity decreased proportionally to the Si/Al ratio 
(from 160 to 60). However, selectivity towards olefins remained constant with an Si/Al ratio 
above 160. Propylene, butenes, and high olefins selectivity was higher with increasing Si/Al 
ratio, while ethylene selectivity was favored with the catalyst containing the lowest Si/Al ratio 
(60).  
In the case of increased propylene selectivity, it is possible that the polymethylbenzenes 
intermediates formed inside the catalyst pores are favored by an increasing Si/Al ratio [44]. 
The consequence of this is a decrease in ethylene production with an increasing Si/Al ratio. 
Larger production of higher olefins could be explained by the presence of strong acid sites on 
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the ZSM-5. On this matter, it is well known that high olefins are formed through 
oligomerisation reaction, which are catalysed by strong acid sites [29, 45, 46]. Even if the total 
acidity decreases with the increasing Si/Al ratio, the strength of some acid sites (small 
amount) is decreased due to the presence of coke on the catalyst (Table 5.2) and, therefore, 
selectivity towards higher olefins increases. At the same time, paraffins selectivity decrease 
due to hydrogen transfer is not favorable with an increase of Si/Al and a decrease of strong 
acid sites (Table 5.2). The same assumption could be made to explain the increase of 
aromatics selectivity. 
5.3.2.2. Influence of reaction time on conversion of DME and 
methanol to propylene over HZSM -5 (Si/Al= 560) 
Table 5.4 presents DME conversion as a function of Time On Stream (TOS). DME conversion 
was very stable at 97% over 300 min of reaction, after which a slight decrease in DME 
conversion was observed over 2000 min (about 30h). This behavior indicates that the 
deactivation rate is very low (kd = 2.10
-4 min-1). However, this slight deactivation cannot be 
explained by coke formation, since the amount of coke formed on the pores is very stable (1% 
after 90 min of operation). This stability of coke formation could mainly be attributed to the 
presence of water in the feed [47, 48]. 








Selectivity molar % 
Ratio 
molar 
C2=- C4= C2=a C3=b C4=c C5+=d P5+e N5+f Ag C3=/ C2= 
30 96.1 0.4 85.86 25.77 53.32 6.77 2.34 7.08 1.92 2.81 2.07 
90 95.7 1 85.85 25.52 53.49 6.84 2.37 6.76 2.03 2.99 2.10 
170 97.3 1 85.35 24.76 53.88 6.71 2.25 6.74 1.86 3.79 2.18 
300 97.2 1 85.58 22.32 55.18 8.08 2.32 6.92 1.94 3.24 2.47 
1400 92.7 1 82.69 14.98 58.88 8.83 3.63 7.93 2.62 3.12 3.93 
2340 92.3 1 81.52 12.90 59.61 9.01 3.95 8.43 2.79 3.32 4.62 
a. C2= ethylene, b. C3= propylene, c. C4=n butenes, d. C5+= high olefins, e. P5+ high paraffins, f. 
N5+naphthenes, g. A Aromatics. Reaction conditions: 515°C, WHSV 15h-1, 5% wt Methanol, 35% wt 
DME, and 60%wt H2O. 
Table 5.4 shows that light olefins are the major products of the reaction with high selectivity 
towards propylene. Over a period of reaction time from 30 to 2400 min, selectivity to 
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propylene increases by 6.3 %, while ethylene decreases by 12.9 %, which could be justified by 
the lower acidity of the catalyst. However, it is well known that ethylene and propylene are the 
primary products of the reaction [10, 14, 47, 49, 50]. Their production have often been 
associated with the olefins synthesis pathway based on the hydrocarbon pool mechanism, 
where polymethylbenzene and/or methyl aromatics are responsible for ethylene and propylene 
formation on ZSM-5 zeolite. Therefore, ethylene production should be influenced by the 
intermediates formed. According to this explanation, the decreasing ethylene selectivity 
observed in this work could be due to a decrease of the amount of methyl aromatic 
intermediates formed during the TOS. Another explanation for increasing propylene 
selectivity could be the presence of mesopores in the catalyst (Table 5.2). Literature shows 
that mesoporosity could lead to an increase of the amount of products formed inside pores 
while favoring their diffusion outside the catalyst [14]. Propylene is very sensitive to the 
presence of mesopores on ZSM-5 zeolite. At the same time, selectivity for n-butenes (C4
=) and 
higher olefins (C5+
=) increase along with that of paraffins, naphthenes, and aromatics. The 
presence of strong acid sites on the catalyst could explain the selectivity increase towards 
olefins, paraffins, naphthenes, and aromatics. It is well known in the literature that cyclisation 
and hydrogen transfer reactions require strong acid sites and water [51]. 
 
5.3.2.3. Effect of water content in the feed 
Increasing water content in the reaction medium from 0 to 60 % shows a slight influence on 
DME conversion, which decreased from 100 to 97.2 %, as showed Table 5.5. Such a behavior 
could be the result of a competition between DME and water molecules on the active sites of 
the catalyst. In this work, this competition was very limited because the DME conversion only 
decreased slightly in the water concentration range studied. Coke deposition, measured after 
300 minutes of reaction, was reported as a function of water in the feed (see Table 5.5). 
Whatever the water content, the amount of coke remained stable at 1 %wt, which is correlated 
with results reported in Table 5.4. Results therefore show that the water content in the feed 
does not really impact on formation after 30 minutes on stream. 
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Selectivity molar (%) 
P1-
P4a 




0 100 1 2.20 30.60 44.90 7.10 1.16 4.70 0.49 8.97 82.6 
10 100 1 1.30 20.00 56.60 8.20 1.70 6.20 0.76 5.30 84.8 
40 98.32 1 0.00 19.50 56.20 7.50 2.92 7.20 2.10 4.50 83.2 
60 97.20 1 0.00 22.30 55.20 8.10 2.32 6.92 1.94 3.24 85.6 
a. P1-P4 light paraffins, b. C2= ethylene, c. C3= propylene, d. C4=n butenes, e. C5+= high olefins, f. P5+ high 
paraffins, g. N5+naphthenes, h. A Aromatics.  
Reaction conditions: 515°C, WHSV 15h-1, time reaction 300 minutes. 
 
The products distribution from the conversion of DME on HZSM-5 (Si/Al=560) taken at 300 
minutes of TOS is reported in Table 5.5. Low water content in the feed (0-10 %wt), led to the 
formation of light paraffins while increasing water content (40-60 %wt) led to no detection of 
light saturated paraffins. Such a phenomenon could be related to the increase of water content 
in the feed, inhibiting the strong acid sites responsible for hydrogen transfer, an effect that has 
been previously reported in literature [49]. 
When water content varies between 0-40 %wt H2O, the formation of ethylene and aromatics 
decreases while the formation of propylene, butenes, higher olefins, paraffins, and naphthenes 
increases. It can also be seen that the total amount of light olefins (C2
=-C4
=) increases (Table 
5.5). The concentrations of ethylene and aromatics decrease because of the water absorbed at 
the strong acid sites of the zeolite. These sites are responsible for the production of ethylene 
and the cyclodehydrogenation reactions (aromatics formation). Therefore, water content in the 
feed has an important influence on product distribution, especially in olefins and aromatics.  
Increasing the water content in the feed from 40 to 60 %wt did not significantly affect the 
production of olefins, paraffins, and naphthenes. Aromatics showed a slight decrease due to 
the increasing water content which should lead to a decrease of the cyclodehydrogenation 
reaction as previously mentioned.  
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In order to determine the products formation route when using 40 to 60 %wt water in the feed, 
reactions with ethylene and propylene were performed over a HZSM-5 catalyst with a Si/Al 
ratio of 560, the results of which are summarized in Table 5.6. Using ethylene and a water 
mixture as a feed in the reactor under the same conditions and using the same catalyst led to 
no conversion, thus demonstrating that ethylene, once formed, will not tend to further react. It 
has been reported that ethylene reactivity occurs in the Brønsted acid sites of the zeolite [52-
54], the same sites which are assumed to be used for water adsorption [55, 56]. Water 
molecules thus compete against ethylene for the catalyst acid sites, allowing to inhibit the 
ethylene side reactions.  












Selectivity molar (%) 
P1-
P4a 
C2=b C3=c C4=d C5+=e P5+f N5+g Ah 
C2= 
40 0.00 0.5 0.00 
- 
0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
60 0.00 0.1 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
C3= 
40 14.61 0.78 0.00 14.60 
- 
51.40 13.50 11.40 3.40 5.70 
60 5.61 0.75 0.00 0.00 53.30 0.00 0.00 0.00 46.70 
a. P1-P4 light paraffins, b. C2= ethylene, c. C3= propylene, d. C4=n butenes, e. C5+= high olefins, f. P5+ high 
paraffins, g. N5+naphthenes, h. A Aromatics.  
Reaction conditions: 515°C, WHSV 15h-1, time reaction 300 minutes. 
 
When propylene replaces ethylene in the feed, it was shown to be more reactive (see Table 
5.6). One possible explanation is that propylene reactivity can be carried out both on Brønsted 
[57, 58] and Lewis acid sites [59]. However, propylene conversion is found to be low when 
water contents vary between 40 to 60 %wt, thus showing that water attenuates the capacity of 
acid sites to control olefins adsorption. This effect is in agreement with previous assumptions 
reported by Bolis et al. [60]. 
Table 5.6 shows products distribution of propylene transformation when in contact with water. 
Adding 40 %wt of water in the feed leads to the production of ethylene, butenes, high olefins, 
paraffins, naphthenes, and aromatics. This could be the result of side reactions of the 
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propylene such as oligomerisation/cracking, hydrogen transfer, and cyclisation, leading to an 
increase in the formation of these products. When propylene is combined with 60 % of water 
in the feed, only C4
= olefins and aromatics are detected. Butenes are mainly formed by 
ethylene oligomerisation/cracking, while aromatics are produced by cyclisation and hydrogen 
transfer reactions of paraffins and naphthenes. Therefore, in order to obtain high propylene 
selectivity, it is necessary to use a high water content. 
It appears that coke deposition decreases with an increasing water content, using ethylene as 
starting material. However, this behavior is the result of the low reactivity of ethylene due to 
the presence of water (Table 5.6). In the case of propylene, coke deposition is similar. 
Therefore, it is confirmed that water content does not influence coke formation. 
 
5.4. Conclusions 
In this work, an extruded ZSM-5 zeolite was compared to its powder form and results showed 
an increase in selectivity towards propylene. 
The Si/Al ratio was shown to have an effect on dimethyl ether conversion, products 
selectivity, and coke deposition. At higher Si/Al ratios, DME conversion and propylene 
selectivity increased, while coke deposition decreased. It was shown that oligomerisation, 
hydrogen transfer, cyclisation, and aromatisation reactions are strongly influenced by the 
acidity of the zeolites.  
Experimental results indicated that the reaction time did not significantly impact products 
distribution. Introduction of water in ethylene and propylene reactions over H-ZSM-5 affected 
the products distribution since water induces a competition within the acid sites of the catalyst 
and should therefore favor different reactions while modifying product selectivity. It seems 
that water presence in stream facilitates products desorption, thus allowing a reduction of the 
aromatics content.  
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6. Production des oléfines sur un catalyseur 
mésoporeux 
La transformation sélective du DME en oléfines a été étudiée sur des catalyseurs mésoporeux 
de type MS41 car l’utilisation de ces matériaux pour la synthèse des oléfines est très peu 
documentée dans la littérature. Comme mentionnée précédemment dans la synthèse 
bibliographique, la MCM-41 est un catalyseur hydrophobe [1-4]. C’est pour cette raison que 
l’eau n’a pas été ajoutée dans l’alimentation lors de cette étude. Deux types de MCM-41 ont 
été utilisées, la première est une MCM-41 classique et l’autre une MCM-41 riche en 
aluminium (Al-MCM-41). Il est important de noter que ces deux catalyseurs n’ont pas été 
synthétisés ou modifiés au laboratoire, seule leur mise en forme (selon la méthode décrite dans 
la section 3.1.3) a été effectuée. Les résultats obtenus sur la MCM-41 seront présentés dans 
une première partie, suivie d’une comparaison de l’activité catalytique de la MCM-41 et de 
l’Al-MCM-41. 
6.1. Caractérisation physico-chimique des catalyseurs 
6.1.1. Adsorption de l’azote 
Les isothermes d’adsorption et de désorption de l’azote de la MCM-41 et de la Al-MCM-41 
sous forme de poudre (P) et d’extrudé (E) sont représentés à la Figure 6.1 (a et b). Les 
isothermes obtenues sont de type IV avec une étape d’hystérésis dans une pression relative 
(P/P°) comprise entre 0.2-0.45 et 0.2-0.4 respectivement. Les isothermes obtenues sont 
conformes à ce qui est décrit dans la littérature concernant la MCM-41, plus précisément pour 
des matériaux mésoporeux [4-6]. 
 






Figure 6.1 Isothermes d’adsorption de l’azote (symbole solide) et la désorption (symbole ouvert) à 77 K pour (a) (, □) 
la MCM-41 (P) et (, □) MCM-41(E),  (b) (, □) l’Al-MCM-41(P) et (, □) Al-MCM-41(E). 
L’analyse des isothermes d’adsorption de l’azote a permis de calculer la surface, le volume 
poreux total et la distribution du diamètre de pore des catalyseurs sous forme de poudre et 














Volume total de poreux b 
(cm3/gcatalyseur) 
Taille moyenne des 
pores (nm) b 
MCM-41 
P 956.6 0.95 12.6 
E 765.7 0.70 47.1 
AlMCM-
41 
P 798.6 0.71 12.6 
E 682.6 0.6 46.5 
Bentonite P 32.4 0.06 45.5 
a. Poudre (P) et extrudé (E), b. la méthode du t-plot 
 
La comparaison des catalyseurs sous forme de poudre et extrudé montre qu’il y a une 
diminution de tous les paramètres calculés pour le catalyseur mis en forme à l’exception de la 
taille moyenne de pores. L’augmentation de la taille moyenne des pores serait due à la 
présence de bentonite dans la composition de l’extrudé (liant permanent). La bentonite 
boucherait partiellement une partie des canaux de la MCM-41 (en poudre et extrudée) 
entraînant ainsi une diminution du volume total des pores et aussi de la surface. 
L’augmentation de la taille des pores serait donc un artefact puisque ce paramètre ne peut être 
modifié par aucun agent lorsque la mise en forme a été utilisée. En fait, ce qui est mesuré est 
la distribution moyenne de pores de la bentonite comme le montre le Tableau 6.1. Le même 
phénomène est aussi visible sur la Al-MCM-41.  
 
6.1.2. Diffraction de rayon X (DRX) 
La structure cristalline des catalyseurs mésoporeux a été mesurée par diffraction des rayons X. 
La Figure 6.2 (a et c) montre que la MCM-41 et la Al-MCM-41 sous forme de poudre 
présentent les piques caractéristiques (100), (110), (200) et (210) de la phase mésoporeuse 
hexagonale en dessous de 5°. La présence de ces pics sur les diffractogrammes de la MCM-41 
et de la Al-MCM-41 en poudre confirme donc la structure hexagonale du groupe spatial p6m. 
La Figure 6.2 (b et d) montre que seul le pic correspond aux indices de Miller (100) est présent 
sur le diffractogramme indiquant que la structure de matériau mésoporeux est conservée après 
de l’extrusion. Cependant, les pics correspondant aux indices de Miller (110) et (200) n’ont 
pas été observés sur le catalyseur mis en forme. Cet effet est attribué au faible ordre des 
canaux de pore après du processus de réticulation et de calcination. Ce comportement a été 
observé dans les travaux de Chen et al [1] et Huang et al [4]. En conclusion, la structure de la 




MCM-41 a été conservée après le processus d’extrusion, cependant l’ordre des canaux est 
inférieur que le catalyseur en forme de poudre. 
 
Figure 6.2. DRX des catalyseurs (a) MCM-41 en poudre, (b) MCMC-41 extrudé, (c) Al-MCM-41 poudre et (d) Al-
MCM-41 extrudé. 
Les résultats obtenus lors de l’analyse de DRX sont ainsi en corrélation avec ceux obtenus lors 
de l’adsorption de l'azote. 
6.2. Résultats des tests catalytiques 
6.2.1. Transformation du DME sur la MCM-41 
Les catalyseurs sous forme de poudre (P) et extrudé (E) ont été utilisés pour évaluer la 
conversion du DME en oléfines légères à une température de 450 °C et une WHSV de 50 h-1. 
Dans ces conditions opératoires, on remarque que les deux catalyseurs présentent une faible 
activité catalytique (faible conversion du DME) comme le montre la Figure 6.3. 





Figure 6.3 Conversion du DME en fonction du temps de réaction sur la MCM-41 sous forme de poudre (P) et extrudé 
(E). Conditions d’opération : 450 °C, 100 %V/V DME et WHSV de 50 h-1. 
Cette faible conversion s’expliquerait par la faible acidité des deux catalyseurs dans le cas de 
la MCM-41(P) (Tableau 6.2) et aussi un blocage partiel des canaux de la MCM-41(E) par la 
bentonite. 
Tableau 6.2 Acidité totale de la MCM-41(P) et de la MCM-41 (E) mesurée par TPD-pyridine 
 mol/g-cat 
MCM-41(P)  31 
MCM-41(E) 21 
 
On remarque que la MCM-41(P) présente une activité initiale (à 30 min) légèrement 
supérieure à celle de ma MCM-41(E). De plus, quel que soit le catalyseur, la conversion du 
DME diminue au cours du temps pour atteindre à 300 min de réaction une conversion du 
DME de 0.46 % et 1.5 % sur la MCM-41(P) et MCM-41(E) respectivement. À partir des 
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Figure 6.4 Détermination de la constante de désactivation (kd) des catalyseurs 
La constante de désactivation de la MCM-41(P) est plus élevée (7,7x10-3 min) que celle de la 
MCM-41(E) (2,7x10-3 min). Ce résultat n’est pas surprenant compte tenu les conversions des 
deux catalyseurs. Le catalyseur mis en forme est donc moins sensible à la désactivation à 
faible conversion dans nos conditions expérimentales, par conséquent la mise en forme du 
catalyseur semble avoir un impact positif sur le taux de désactivation. 
Étant donné la sensibilité du catalyseur en poudre à la désactivation, seuls les résultats en 
utilisant la MCM-41 extrudée (E) seront présentés. Le coke formé bloque l’accès des sites 
acides au DME entraînant une diminution de la conversion au cours du temps. La quantité de 
coke formé à 30, 150 et 300 min de réaction est présentée à la Figure 6.5. 
 
Figure 6.5 Quantité de coke formé en fonction du temps de réaction sur le catalyseur extrudé 
y = -0.0077x - 3.2115
R² = 0.9416
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La quantité maximale de coke formée sur le catalyseur a été observée pendant les 150 
premières minutes de réaction. À partir de 150 min, la quantité de coke est quasi-stable, ce qui 
peut être corrélé à la conversion stable du DME entre 150 et 300 min de réaction (Figure 6.3). 
L’évolution du volume poreux total en fonction du temps de réaction est représentée à la 
Figure 6.6 et montre une faible diminution du volume poreux total entre 0 et 30 min. 
  
Figure 6.6 Évolution du volume poreux total de la MCM-41 (E) en fonction du temps 
Cette diminution montre que seulement 10% du volume poreux total est occupé par le 4.1% de 
coke. À partir de 30 min de réaction, le volume poreux total se stabilise à 0.34 cm3/g-cat, 
malgré à l’augmentation du pourcentage de coke. Il est donc envisageable que le coke ne soit 
pas seulement à l’intérieur des canaux de la MCM-41(E). C’est pour cette raison que 
l’évolution de la surface BET en fonction du temps de réaction a été déterminée et elle est 
présentée à la Figure 6.7. 
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Entre 0 et 30 min de réaction, une diminution de la surface de BET de l’ordre de 12% est 
observée, avant d’atteindre un quasi-plateau à 643 m2/g-cat en moyenne. Cette diminution de 
la surface indique aussi que le coke formé au cours de la réaction se dépose aussi sur la surface 
externe du catalyseur. 
En conclusion, le coke formé au cours de la réaction se dépose aussi bien dans les canaux que 
sur la surface de la MCM-41(E). En plus le réordonnèrent de la structure de la MCM-41 lors 
de la mise en forme n’affecte pas l’activité catalytique, mais au contraire aurait un effet positif 
sur le taux de désactivation du catalyseur. 
La sélectivité des produits de la réaction sur la MCM-41 (E) est présentée au Tableau 6.3. 
Tableau 6.3 Sélectivité des produits de la réaction de la conversion du DME en oléfines en fonction du temps de 
réaction. 
Catalyseur TOS  
(min) 
Sélectivité molaire, % 
C2= a C3= b Ac 
MCM-41 (E) 
30 54 7.7 38.3 
150 100 ND ND 
300 100 ND ND 
ND : non détecté, a= éthylène, b= propylène,  c= aromatiques. Conditions d’opération : 450 °C, 100 %V/V DME 
et WHSV de 50 h-1 
Dans les conditions opératoires utilisées, les résultats ont montré que la réaction est très 
sélective en éthylène et que la production de propylène et d’aromatiques s’effectue pendant les 
30 premières minutes de réaction. Après 150 min de réaction, la réaction est totalement 
sélective en éthylène alors que la conversion du DME est très faible (1,5% à 300 min) et la 
teneur en coke est de 7,4% (massique). Ce résultat est assez surprenant, et a conduit à se poser 
la question sur le rôle du coke sur la sélectivité en éthylène. Deux hypothèses peuvent être 
émises pour expliquer ce résultat : 
 La première hypothèse est que le dépôt de coke formé dans les canaux et sur la surface 
externe de la MCM-41(E) créerait une sélectivité de forme favorable à l’éthylène. Le 
coke bloquerait les sites acides non favorables aux intermédiaires conduisant à la 
formation de l’éthylène. Cette hypothèse repose sur le mécanisme « hydrocarbon 
pool » couplé à la sélectivité de forme du catalyseur. 




 La seconde hypothèse est que le coke formé jouerait un rôle actif dans la formation de 
l’éthylène, agissant ainsi comme co-catalyseur. Selon cette hypothèse, la formation 
d’éthylène se ferait par un mécanisme radicalaire. La présence de radicaux libres sur la 
ZSM-5 utilisés comme catalyseur pour la transformation du DME en hydrocarbures a 
été rapportée dans la littérature [7, 8]. Dans ces études, les auteurs ont proposé que ces 
radicaux libres joueraient un rôle dans la transformation du DME/méthanol. 
 
6.2.2. Analyse comparative de la MCM-41 (E) et de l’Al-MCM-41 (E) 
La Al-MCM-41 (E) a aussi été utilisée comme catalyseur pour la transformation du DME à 
oléfines, en utilisant les mêmes conditions d’opération que la MCM-41 (450 °C et 50h-1). 
Comme pour ce dernier, la Al-MCM-41 (E) se désactive au cours du temps, cependant, 
l’activité initiale de la Al-MCM-41 (E) est beaucoup plus importante. Tel que le démontre la 
Figure 6.8. En effet, la conversion du DME à 30 min de réaction est de 66 % sur la Al-MCM-
41 (E) contre 4 % sur la MCM-41 (E).   
 
Figure 6.8 Conversion du DME et quantité de coke déposé sur le catalyseur Al-MCM-41 en fonction du temps. 
La forte activité initiale de la Al-MCM-41 (E) est principalement due à la concentration en 
sites acides laquelle est plus importante sur la Al-MCM-41 (E) que sur la MCM-41(E) comme 
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Tableau 6.4 Acidité totale de la MCM-41 (E) et de l’Al-MCM-41 (E) mesurée par TPD-pyridine 
 mol/g-cat 
MCM-41(E)  21 
Al-MCM-41(E) 26 
 
Après 30 min de réaction, la conversion du DME diminue rapidement pour atteindre 4,22 % à 
150 min (Figure 6.8). La constante de désactivation de la Al-MCM-41 (E) dans les présentes 
conditions expérimentales est de 1,45x10-2 min, soit beaucoup plus importante que la MCM-
41 (E) qui est de 2,7x10-3 min. La désactivation du catalyseur est aussi due à la formation de 
coke. La quantité de coke formé au cours du temps sur la Al-MCM-41 est aussi plus 
importante que sur la MCM-41 (E). À 30 min de réaction, la teneur en coke est de 12 % 
(massique) sur la Al-MCM-41 (E) contre 4 % sur la MCM-41 (E) (Figure 6.8). La forte acidité 
de la Al-MCM-41 explique pourquoi de plus grandes quantités de coke sont mesurées.  
L’évolution de la surface et du volume poreux total en fonction du temps de réaction montre 
une diminution constante de ces deux paramètres (Figure 6.9). La surface et du volume 
mésoporeux total ont diminué 30 % environ. Ceci indique que les molécules de coke formées 
se retrouvent aussi bien dans les canaux droits du catalyseur que sur la surface. 
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La sélectivité des produits de la réaction obtenue sur la Al-MCM-41 (E) à une température de 
450 °C et une de WHSV de 50 h-1 a été reportée au Tableau 6.5.  




Sélectivité molaire % 
C2= a C3= b C4=c C5+=d Pe Nf Ag 
Al-MCM-41 (E) 
30 46.5 22.3 6 7.8 9.6 3 4.9 
150 100 - - - - - - 
300 100 - - - - - - 
a. C2= éthylène, b. C3= propylène, c. C4= n-butènes, d. C5+= oléfines supérieures, e. P paraffines, f. N5+ naphtènes, g. Aromatiques.  
Dans les conditions opératoires utilisées, les résultats montrent que la réaction est aussi très 
sélective en éthylène. En plus que la formation de propylène et d’aromatiques s’effectue 
pendant les 30 premières minutes de réaction. À partir de 150 min de réaction, la réaction est 
totalement sélective en éthylène alors que la conversion du DME est faible et que la teneur en 
coke est assez importante. La Al-MCM-41 a un comportement similaire à celui de la MCM-
41, par conséquent les hypothèses émises pour la MCM-41 sont aussi valables pour l’Al-
MCM-41. 
6.3. Conclusion 
La MCM-41 et la Al-MCM-41 extrudées ont été utilisées comme catalyseur pour la 
transformation du DME en oléfines. La mise en forme du catalyseur entraine un 
réarrangement des canaux sans pour autant provoquer un effondrement de la structure. Ce 
réarrangement ne semble pas affecter l’activité catalytique des deux catalyseurs dans les 
conditions opératoires utilisées. La Al-MCM-41 présente un taux de désactivation très 
important comparativement à la MCM-41. La désactivation des deux catalyseurs est 
principalement due à la formation du coke dans les canaux et aussi sur la surface du 
catalyseur. Les deux catalyseurs mésoporeux présentent des très faibles conversions, 
cependant, ils sont très sélectifs en éthylène. 
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L’objectif de cette thèse était d’étudier la transformation sélective d’un mélange composé de 
DME, de méthanol et d’eau en propylène en utilisant des zéolithes acides comme catalyseurs. 
L’originalité de ce travail consiste à utiliser des catalyseurs mis en forme (extrudé) pour la 
réaction MTP. 
Cette étude a commencé par une étude paramétrique afin de comprendre l’influence de la 
température, de la WHSV et de la composition du mélange réactionnel le tout en utilisant la 
zéolithe ZSM-5(rapport Si/Al de 560) comme catalyseur. Le tout a permis dans un premier 
temps d’identifier les conditions optimales pour la synthèse du propylène. Les résultats 
obtenus au cours de cette étude paramétrique ont permis de conclure que la formation de 
propylène est plus favorable à haute température (515 °C) et avec une WHSV de 15 h-1. Dans 
ces conditions opératoires, la composition du mélange réactionnel optimal est la suivante de 
5 % de méthanol, 35 % de DME et 60 % d’eau. Lors de cette étude paramétrique et 
indépendamment des conditions opératoires, aucun phénomène de désactivation n’a été 
observé. Autre observation de l’analyse provenant de l’étude paramétrique est l’influence de la 
composition d’alimentation, plus particulièrement la teneur en méthanol et en eau. Ces 
derniers ont une influence sur la sélectivité en oléfines. Les résultats obtenus montrent qu’une 
faible concentration de méthanol (5 %) et une forte concentration en eau (60 %) dans 
l’alimentation augmentent la sélectivité en oléfines. De plus, l’influence de la teneur en eau a 
montré qu’une forte teneur en eau entraine une diminution de la formation de coke dans les 
pores de la zéolithe et par conséquent, augmente la durée de vie du catalyseur. 
Les résultats obtenus sur l’influence de la WHSV lors de l’étude paramétrique ont montré que 
le principal effet de ce paramètre est sur la réaction de transfert d’hydrogène, qui est la 
responsable de la transformation des oléfines en paraffines. Une diminution de la sélectivité en 
oléfines et en naphtènes a été observée alors que la sélectivité en aromatiques et paraffines a 
augmenté dans l’intervalle de WHSV étudié (15-52 h-1). Ce résultat indique que les paraffines 
et les aromatiques sont des produits secondaires de la réaction. Cette observation nous a 




permis de proposer un schéma de réaction de la transformation du mélange DME, méthanol et 
eau. 
 
L’influence de l’acidité a été étudiée, en faisait varier le rapport Si/Al de la zéolithe ZSM-5 
entre 60 et 560. Les résultats montrent que sur la zéolithe avec un rapport Si/Al élevé (560) (la 
moins acide), la sélectivité en propylène et la conversion du DME augmentent tandis que la 
formation de coke diminue. En plus que les réactions secondaires telles que l’oligomérisation, 
le transfert d’hydrogène, la cyclisation et l’aromatisation sont fortement influencées par 
l’acidité du catalyseur, mais aussi par la présence de l’eau dans l’alimentation. L’eau 
s’adsorberait sur les sites acides forts capables de catalyser les réactions précédentes, donc elle 
joue un double effet inhibiteur : sur la formation de coke et aussi sur la formation de sous-
produits. 
L’utilisation d’un catalyseur mésoporeux tel que la MCM-41 pour la transformation du DME 
en oléfines a été étudiée. Les résultats ont montré que la MCM-41 présente une faible activité 
catalytique (faible conversion du DME) à une température de 450 °C et une WHSV de 50 h-1. 
Cette faible activité est attribuée à la formation de coke qui bloque l’accès du DME aux sites 
acides. Ce blocage a été confirmé par les résultats de caractérisation montrant que le coke est 
déposé à l’intérieur des canaux ainsi que sur la surface de la MCM-41.  
Aussi dans le cadre de cette étude, l’influence de l’acidité sur la production d’oléfines à partir 
du DME a été évaluée en considérant deux types de MCM-41. La première était une MCM-41 
classique et l’autre, une MCM-41 riche en aluminium (Al-MCM-41). Il est intéressant de 
noter que l’activité initiale et la quantité de coke sont beaucoup plus importantes sur la Al-
MCM-41 (E) que sur la MCM-41 (E) dans les conditions opératoires utilisées. Ceci s’explique 
par la concentration en sites acides plus importante sur la Al-MCM-41 (E) que sur la MCM-41 
(E). Malgré la faible activité catalytique de ces deux catalyseurs après quelques minutes de 
réaction (30 min), on remarque que la réaction est très sélective en éthylène sur les deux 




catalyseurs. Deux hypothèses ont été proposées pour expliquer ce résultat. La première 
hypothèse est que le dépôt de coke formé dans les canaux et sur la surface externe de la MCM-
41 (E) créerait une sélectivité de forme favorable à l’éthylène. Le coke bloquerait les sites 
acides non favorables aux intermédiaires conduisant à la formation de l’éthylène. Cette 
hypothèse repose sur un mécanisme « hydrocarbon pool » couplé à la sélectivité de forme du 
catalyseur. La seconde hypothèse est que le coke formé jouerait un rôle actif dans la formation 
de l’éthylène agissant ainsi comme co-catalyseur. Dans cette hypothèse, la formation 




Annexe A - Mécanismes de réaction 
Mécanisme d’ylure oxonium : Van den Berg et al. [1] ont été les premiers à proposer ce type 
de mécanisme. Ces auteurs considèrent les étapes suivantes dans la formation de la première 
liaison C-C (Figure A.1.). 
1. Formation d’un ion diméthyloxonium (DMO) par protonation du DME, puis 
l’alkylation de DMO (étape 1) pour donner l’ion triméthyloxonium (TMO). 
2. Déprotonation de TMO par le site basique conjugué de la zéolithe (étape 2). 
3. Réarrangement intramoléculaire de Stevens (étape 3) de TMO pour former les ions 
éthylméthyloxonium, qui vont conduire finalement à l’éthylène. 
 
Figure A. 1. Formation de la première liaison C-C par l’ion oxonium [2]. 
Toutefois, selon Olah et al. [3] l’étape 3 serait plutôt la méthylation intermoléculaire de l’ylure 
par des espèces methyloxonium (étape 3’, Figure A.1.). 
De nombreuses expériences ont été réalisées pour confirmer l’existence des ylures d’oxonium, 
la probabilité du réarrangement de Stevens ou encore la capacité des zéolithes à extraire un 
proton oxonium, mais aucune conclusion n’a pu être établie. 
Mécanisme par l’ion carbénium : La formation d’hydrocarbures à partir de méthanol peut 
être formellement regardée comme une élimination 1,1-() d’eau avec la formation d’espèces 




diradicaux carbènes et leur combinaison ont été proposées par Venuto et Landis [4] (Figure 
A.2.). 
𝐶𝐻3  𝐻2𝑂 + ?̈?𝐻2 
𝑛[?̈?𝐻2]  𝐶𝑛𝐻2𝑛 
 
Figure A.2. Formation d’hydrocarbures à travers d’un mécanisme par l’ion carbénium 
Selon Chang et al.[5], le couplage direct de ces carbènes très réactifs est beaucoup moins 
probable que leur insertion dans une liaison C-H dans le méthanol ou le DME. Un mécanisme 






Figure A.3. Mécanisme de transfert concerté d’un méthylène entre deux molécules d’alcool 
Ce mécanisme demande la participation simultanée de deux paires de sites acido-basiques. 
Aucune évidence expérimentale de l’intervention d’un carbène dans la formation de la 
première liaison C-C n’a jusqu’alors été obtenue, et ceci en dépit de la diversité des 
expériences réalisées : l’utilisation du diazométhane comme source de carbènes [6], réaction 
du méthanol en présence d’hydrogène [7] ou du méthanol marqué isotopiquement en présence 
de propane [8]. 
Le mécanisme de carbocation : Selon Ono et al. [9], les groupes méthoxylés de la surface 




électrophile de ces carbocations  sur une liaison C-H du méthanol ou du DME permettrait 
d’obtenir un éthyl éther aisément transformé en éthylène (Réaction 1): 
 
Réaction 1 
Ce mécanisme est analogue à celui proposé pour la transformation des alcanes en milieu 
superacide ou encore sur zéolithe à des températures élevées. Cependant, il est important de 
noter qu’en raison de la grande basicité des oxygènes du méthanol et du DME, la méthylation 
des ions diméthyle et triméthyloxonium est beaucoup plus probable, ce qui est confirmé 
d’ailleurs par d’autres auteurs [10]. 
Le mécanisme concerté qui ne fait pas intervenir de carbocations méthyles libres semble d’être 




Figure A.4. Mécanisme carbocationique 
 
Mécanisme passant par des radicaux libres : Zatorsky et al. [12], ont présenté un 
mécanisme radicalaire pour la transformation du méthanol en hydrocarbures sur la mordenite 
sans toutefois apporter de preuves expérimentales. Cependant, Clarke et al. [13] ont détecté 
par résonance paramagnétique électronique (RPE) des radicaux libres lors de la transformation 
du DME sur HZSM-5. Ils proposent que ceux-ci soit formés sur des centres paramagnétiques 
de la zéolithe et que la première liaison C-C résulte du couplage direct de deux radicaux. La 
présence de centres paramagnétiques sur la zéolithe HZSM-5 et sur le dépôt de coke [13] a été 





Figure A.5. Mécanisme des radicaux libres [2]. 
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Annexe B - Temps de rétention 
L’identification des composés a été assignée de 1 à 17. 
 Composés Temps  Composés Temps  Composés Temps 
1 Éthylène 10.117 7 Pentènes 10.387-
10.460 












4 Butanes 10.267 10 Naphtènes 
6 carbones 
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Annexe C - Analyse thermodynamique 
L’analyse thermodynamique a été réalisée en utilisant le logiciel Aspen plus afin de 
déterminer la probabilité de formation des produits principaux à partir de la transformation du 
DME en fonction de la température allant de 25 à 850 °C (Figure A. 7). 
 











Tableau A. 1. Réactions principales à partir de la conversion du méthanol et du DME à oléfines 
Méthanol à oléfines DME à oléfines 
2𝐶𝐻3𝑂𝐻 ↔ 𝐶2𝐻4 + 2𝐻2𝑂 
3𝐶𝐻3𝑂𝐻 ↔ 𝐶3𝐻6 + 3𝐻2𝑂 
4𝐶𝐻3𝑂𝐻 ↔ 𝐶4𝐻8 + 4𝐻2𝑂 
5𝐶𝐻3𝑂𝐻 ↔ 𝐶5𝐻10 + 5𝐻2𝑂 
 
2𝐶𝐻3𝑂𝐻 ↔ 𝐶𝐻3𝑂𝐶𝐻3 + 2𝐻2𝑂 
𝐶𝐻3𝑂𝐶𝐻3 ↔ 𝐶2𝐻4 + 𝐻2𝑂 
2𝐶𝐻3𝑂𝐶𝐻3 ↔ 𝐶2𝐻4 + 2𝐶𝐻3𝑂𝐻 
2𝐶𝐻3𝑂𝐶𝐻3 ↔ 𝐶3𝐻6 + 𝐶𝐻3𝑂𝐻 + 𝐻2𝑂 
3𝐶𝐻3𝑂𝐶𝐻3 ↔ 2𝐶3𝐻6 + 2𝐻2𝑂 
2𝐶𝐻3𝑂𝐶𝐻3 ↔ 𝐶4𝐻8 + 2𝐻2𝑂 
3𝐶𝐻3𝑂𝐶𝐻3 ↔ 𝐶5𝐻10 + 𝐶𝐻3𝑂𝐻 + 2𝐻2𝑂 
Formation d’hydrocarbures saturés D’autres réactions 
𝐶2𝐻4 +𝐻2 ↔ 𝐶2𝐻6 
𝐶3𝐻6 +𝐻2 ↔ 𝐶3𝐻8 
𝐶4𝐻8 +𝐻2 ↔ 𝐶4𝐻10 
𝐶5𝐻10 +𝐻2 ↔ 𝐶5𝐻12 
𝑂𝑙é𝑓𝑖𝑛𝑒𝑠
𝐶𝑦𝑐𝑙𝑖𝑠𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛




→                  𝐴𝑟𝑜𝑚𝑎𝑡𝑖𝑞𝑢𝑒𝑠 
 
 
 
 
